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CÁC TÁC GIÁ 


Chương 1 


CÁC QUÁ TRÌNH TRUYỀN KHỐI 


Trong công nghiệp hóa học, nhiều quá trình có mối liên hệ đến sự 
biến đổi nông độ của dung dịch hoặc hỗn hợp, bằng các phương pháp 
không dùng đến những phản ứng hóa học, mà dựa trên sự tiếp xúc trực 
tiếp giữa các pha để tạo nên sự đi chuyển vật chất từ pha này sang pha 
khác. Ví dụ: 


1- Quá trình điều chế oleum bằng cách cho HạSO¿ đậm đặc hấp 
thụ khí SOs, Một bên là pha lồng, một bên là pha khí 


2- Quá trình sấy khô vật liệu bằng cách cho bốc hơi nước từ vật 
liệu ẩm vào dòng khí. Một bên là pha rắn một bên là pha khí. 


Cũng có trường hợp cả hai pha đều là pha lỏng hoặc một pha lỏng 
và một pha rắn. 


Quá trình truyền vật chất trên qui mô phân tử từ pha này sang 
pha khác khi hai pha tiếp xúc trực tiếp với nhau gọi là quá trình 
truyền khối hay là quá trình khuếch tán. Động lực của quá trình là sự 
sai biệt nổng độ làm cho chất khuếch tán di chuyển từ nơi có HỒN độ 
cao tới nơi có nồng độ thấp. 


Quá trình truyền khối (phân riêng bằng các phương pháp hóa lý) 
đóng vai trò chủ yếu trong công nghiệp hóa học, thực phẩm và các 
ngành công nghiệp khác để tách các chất ra khỏi nguyên liệu, thu hồi 
và làm tinh khiết các sản phẩm chính, giảm thiểu các chất gây ô 
nhiễm trong dòng nước hoặc khí thải (H.1.1) : 











Không khí sạch 


y 
Chất thải l l Khí thải 


Phân riêng Phản ứng 


Hoàn lưu 
Nước thải | h 
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! Chất thải hoàn lưu 


Chât thải hoàn lưu 















Sản phẩm phụ 


Phân riêng 






Nguyên liệu 
Sản phẩm 
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Hình 1.1: Vai trò quan trọng của các quá trình phón riêng 
trong các ngành công nghiệp 


1.1 PHÂN LOẠI CÁC QUÁ TRÌNH TRUYỀN KHỐI 


Tùy theo đặc trưng của sự di chuyển vật chất và tính chất của hai 
pha, các quá trình truyền khối (TK) được phân loại theo sự tiếp xúc pha 
như sau: 


1.1.1 Khí - Lông 


Chưng cất: Là quá trình phân riêng các hỗn hợp lỏng thành các 
cấu tử riêng biệt, trong đó vật chất đi từ pha lỏng vào pha hơi và ngược 
lại, pha hơi được tạo nên từ pha lỏng bằng quá trình bốc hơi ngược lại 
pha lỏng được tạo nên từ pha hơi bằng quá trình ngưng tụ. Các cấu tử 
như vậy hiện diện trong cả hai pha nhưng với tỷ lệ khác nhau đo có độ 
bay hơi khác nhau. 


Hấp thu: Là quá trình hòa tan khí (hay hơi) vào chất lỏng, 
trong đó vật chất (một cấu tử hay một nhóm cấu tử) đi từ pha khí vào 
pha lỏng. Ngược lại nếu vật chất đi từ pha lỏng vào pha khí thì quá 
trình được gọi là nhả khí. Sự khác biệt chủ yếu là đo chiều đi chuyển 
của vật chất. 


Nếu pha lỏng là chất lỏng tỉnh khiết (thường là nước) trong 
khi pha khí có thể chứa một hoặc nhiều cấu tử thì quá trình được 
gọi là làm ẩm hoặc làm khô đòng khí tùy thuộc trên chiều di chuyển 
của nước. _ 
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1.1.9 Khí - Rắn 


Hấp phụ: Là quá trình hút khí (hơi) vào chất rắn xốp. Nếu pha 
khí có nhiều cấu tử được hấp phụ ở những mức độ khác nhau thì quá 
trình được gọi là hấp phụ phân đoạn. Nếu quá trình diễn ra theo chiều 
ngược lại gọi là giải hấp. 


Sấy khô: Là quá trình tách nước ra khỏi vật liệu ẩm, trong đó 
vật chất (hơi nước) đi từ pha rắn vào pha khí. 


1.1.3 Lòng - Lỏng 


Trích chất lỏng: Là quá trình tách chất hòa tan trong chất lỏng 
bằng một chất lỏng khác không hòa tan với chất lỏng trước. Quá trình 
có thể được thực hiện bằng cách làm lạnh hỗn hợp xuống dưới nhiệt độ 
tới hạn của dung địch, hai pha được tạo nên có thành phần khác nhau. 


1.1.4 Lông - Rắn 


Kết tỉnh: Là quá trình tách chất rắn ra khỏi dung dịch trong đó 
vật chất sẽ đi từ pha lỏng vào pha rắn. 


Trích chất rắn: Là quá trình hòa tan chọn lựa một cấu tử trong 
chất rắn bằng một dung môi lồng. Vật chất truyền từ pha rắn vào pha 
lỏng. Nếu quá trình xảy ra theo chiều ngược lại thì gọi là hấp phụ 
trong chất lỏng. 


Trong các quá trình được đê cập ở trên, nói vật chất đi từ pha 
này sang pha khác chỉ là tương đối, vì rằng trong cùng một lúc vật chất 
luôn đi chuyển thuận nghịch chứ không phải theo một chiều, sở đĩ nói 
như vậy là căn cứ vào kết quả cuối cùng của quá trình. 


Ngoài các quá trình trên sự phân riêng còn có thể được thực 
hiện bằng các kỹ thuật khác như màng thẩm thấu (lọc thẩm thấu 
ngược, siêu lọc), sự tiếp xúc giữa hai pha hòa tan, ứng dụng hiện 
tượng bề mặt... 


Trọng tâm của quá trình phân riêng là tác nhân phân riêng. 
Trong chưng cất tác nhân phân riêng là nhiệt; trong trích ly là dung 
môi; trong hấp phụ là chất hấp phụ và trong quá trình phân riêng 
bằng màng đó là vật liệu làm màng. Bảng 1.1 trình bày một số quá 
trình phân riêng, tác nhân phân riêng tương ứng và ứng dụng tiêu biểu. 
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Bảng 1.1: Một số o( dụ quá trình phân riêng 


Tác nhân — 
b Một sö ứng dụng 
| am phản riê — 


Tách CƠ; và HS từ khí thiên nhiên bằng các 
Hiếp tu dung môi arhin... 







Dung môi 













Hấp phụ và trao . 
, hất hấp ph 
đổi ion CHẾ HẾP TU g 


Sự — [ME 


1.2 LỰA ÊHỌN PHƯƠNG PHÁP PHÂN RIÊNG 


Phân riêng meta vả paraxylen: phân riêng 
không khí, khử khoáng cho nước... 


Phân riêng propylen/propan; sản xuất xăng 
từ dầu thô: phân riêng không khi... - 


Sấy gốm sứ. hóa chất, nhựa. thực phẩm... 














Khử muối trong nước biển, sản xuất đường... 
Khử muối trong nước biển 


Thu hồi benzen/ toluen/ xylen từ reformai; 
tách caffein tử cafe. 


Tách hydro từ các hydrocarbon; cô đặc nước 
trái cây; khử muối cho nước muối. 


1.9.1 Quá trình truyền khối và quá trình cơ học 


Ví dụ, để tách một khoáng chất ra khỏi quặng ta có thể dùng 
quá trình trích ly chất rắn hoặc tuyển nổi. Đôi khi cả hai phương 
pháp cơ học và truyền khối được sử dụng, đặc biệt khi phương pháp 
cơ học không triệt để, như tách đầu thực vật ra khỏi bả ta dùng trích 
ly chất rắn theo sau quá trình ép, 


1.9.2 Quá trình TK và phản ứng hóa học hay cả hai phương pháp 


HaS có thể được tách ra khỏi hỗn hợp khí bằng cách cho hấp thụ 
vào dung môi lỏng có hoặc không kèm với phản ứng hóa học hoặc chỉ 
dùng phản ứng hóa học với oxid sắt. Phản ứng hóa học thường phá 
hủy chất được tách trong khi phương pháp truyền khối cho ta thu hôi 
chất được tách nguyên vẹn. _ 


1.9.3 Giữa các quá trình TK 


Ví dụ, hỗn hợp khí oxygen và nitroger. có thể được tásh ra bằng 
quá trình chưng cất hay bằng quá trình hấp phụ chọn lựa trên than 
hoạt tính. Dung dịch loãng acid ¿cetic với nước có thể được tách bằng 
phương pháp chưng cất hoặc bằng phương pháp trích ly chất lồng 
bằng một dung môi thích hợp. Cơ sở chính để lựa chọn một phương 
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pháp phân riêng là chi phí. Tuy nhiên °ùng có một số yếu tấ khác có 
ảnh hưởng đến việc lựa chọn như: tính đơn giản của quá trình, tài 
Hiệu, số liệu và kinh nghiệm cho việc thiết kế, 


1.3 CÁC PHƯƠNG PHÁP THỰ, HIỆN QUÁ TRÌNH TRUYỀN KHỐI 


1.9.1 Thu hồi dung chất và phân đoạn 


Nếu các cấu tử của hỗn hợp thuộc về hai nhóm có tính chất rất 
khác nhau thì ta có thể xem một nhóm là dung môi và một nhóm là 
dung chất. Sự phân riêng hai nhóm này tương đối là dễ dàng, quá 
trình khi đó được gọi là thu hồi dung chất. Mặt khác, nẽu hỗn hợp 
gồm các cấu tử có tính chất gần giống nhau thì sự phân riêng ra 
thành từng cấu tử riêng biệt sẽ khó khăn, quá trình khi đó được gọi 
là phân đoạn. : 
1.3.2 Quá trình gián đoạn (không ổn định) và quá trình ổn định 

Đặc trưng của quá trình gián đoạn là nồng độ tại một điểm bất 
kỳ trong thiết bị thay đổi theo thời gian, điều này làm thay đổi các 
thông số vận hành thiết bị. | 

Đặc trưng của quá trình ổn định là nồng độ tại một điểm bất kỳ 
trong thiết bị không đổi theo thời gian. Chế độ ổn định đạt được khi 
các thông số vận hành thiết bị không đổi. 

1.8.8 Quá trình tiếp xúc theo bậc (hay đoạn) - quá trình tiếp 
xúc liên tục 

Nếu hai pha tiếp xúc với nhau để thực hiện quá trình truyền 
khối rồi sau đó được tách riêng ra hoàn toàn thì ta nói quá trình đã 
tạo nên một bậc (hay đoạn) thay đổi nồng độ. Nếu quá trình được 
thực hiện nhiều lần như vậy thì gọi là quá trình nhiều bậc. 

Nếu hai pha được cho tiếp xúc và thực hiện quá trinh truyền 
khối liên tục trong thiết bị từ lúc vào cho đến lúc ra khỏi thiết bị ta 
gọi là quá trình tiếp xúc pha liên tục. 


1.4 NBUYÊN TẮC THIẾT XẾ 


Có 4 nguyên tắc chính để thiết kế thiết bị truyền khếi. 
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1 Số bậc lý thuyết 

Để xác định số bậc lý thuyết hay chiều cao tương đương cho quả 
trình ciếp xúc pha liên tục cho một quá trình phân riêng xác định 
trước ta cần có đặc WEBE cân bằng pha của hệ và các phép tính cân 
bằng vật chất. 

8- Thời gian tiếp xúc pha 

Thời gian tiếp xúc pha liên hệ đến hiệu suất bậc hay chiều cao 
của thiết bị tiếp xúc pha liên tục. Thời gian tiếp xúc pha độc lập với 
năng suất cúa thiết bị. 

3- Năng suất 

Năng suất quyết định tiết diện của thiết bị và tốc độ quá trình 
thông qua việc sử dụng các kiến thức về cơ học lưu chất và các phép 
tính cân bằng vật chất. 

4- Nhu cầu uê năng lượng 

Nhiệt năng cần cho quá trình có sự biến đổi nhiệt độ hay tạo 
nên một pha mới (bốc hơi từ pha lỏng chẳng hạn), hiệu ứng nhiệt 
dung dịch. Cơ năng cần cho việc vận chuyển lưu chất và chất rắn, 
phân tán pha lỏng và pha khí, các bộ phận chuyển động của thiết bị. 
1.5 BIỂU DIỄN THÀNH PHẦN PHA 










1. Phần khối lượng 





3. Tỉ số khối lượng 


4. Tỉ số mol 


trong đó: L, @ - suất lượng mol pha lỏng. pha hơi, mo#h 
L. G - suất lượng khối lượng pha lỏng, pha hơi, kg/h 
¡ - cẩu tử bất kỳ của hỗn hợp 









Chương 2 
KHUẾCH TÁN PHÂN TỬ 


Khuếch tán là sự chuyển động của một cấu tử xác định qua hỗn 
hợp dưới tác dụng của một kích thích vật lý. Nguyên nhân thông 
thường nhất của khuếch tán là gradient nông độ của cấu tử khuếch 
tán. Gradient nồng độ có khuynh hướng di chuyển cấu tử theo chiều 
sao cho cân bằng được nồng độ và triệt tiêu gradient. Khi gradient 
được duy trì bằng một nguồn cung cấp không đổi cấu tử khuếch tán 
_ tại đầu giá trị cao của gradient để đi chuyển cấu tử đến đầu giá trị 
thấp của nồng độ thì dòng chuyển động của cấu tử khuếch tán sẽ liên 
tục. Sự chuyển động như vậy được khai thác trong các quá trình 
truyền khối. 

Mặc dù nguyên nhân thông thường của khuếch tán là gradient 
riông độ, khuếch tán cũng có.thể xảy ra do gradient áp suất, gradient 
nhiệt độ, hay do tác động của ngoại lực, ví dụ lực ly tâm. Cả ba 
trường hợp khuếch tán áp suất (không phải áp suất riêng phần), 
khuếch tán nhiệt, và khuếch tán do ngoại lực thường ít gặp trong 
công nghiệp hóa học. Ở đây ta chỉ xét đến khuếch tán do gradient 
nồng độ. 

Khuếch tán không chỉ giới hạn vào khuếch tán phân tử qua các 
lớp đứng yên của chất rắn hay lưu chất, nó còn xảy ra trong các pha 
lưu chất do khuấy trộn vật lý hay do các vòng xoáy trong dòng chảy 
rối, tương tự như trường hợp đối lưu nhiệt. Trường hợp này gọi là 
khuếch tán đối lưu. ' 

Khi hai pha chuyển động tiếp xúc với nhau do sự cân trở của pha 
này với pha kía, nghĩa là ma sát giữa chúng, mà trên bể mặt tiếp xúc 
pha tạo thành hai lớp phim (chương 4). Chế độ chuyển động trong 
lớp phim và trong dòng có đặc trưng khác nhau. Lớp phim luôn ở 
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trạng thái chảy tầng còn ở giữa dòng chảy thì có thể ở trạng thái chảy 
rối. Do đó đặc trưng truyền khối trong lớp phim và trong dòng cũng 
khác nhau. 


Vận tốc khuếch tán trong lớp phim rất nhỏ so với vận tốc khuếch 
tán trong dòng, vì thế mặc dù lớp phim có bể dày rất nhỏ nó vẫn có 
một giá trị quyết định đối với quá trình khuếch tán. Vận tốc khuếch 
tán tổng quát, có nhiều áp dụng quan trọng trong việc tính toán thiết 
bị, phụ thuộc nhiều vào vận tốc khuếch tán trong lớp phím. 


2.1 KHUẾCH TÁN PHÂN TỬ 


Quá trình khuếch tán xảy ra khi vật chất truyền từ nơi có nồng 
độ cao đến nơi có nông độ thấp. Vận tốc tại đó, dung chất chuyển động 
tại một vị trí và phương bất kỳ sẽ Su thuộc vào gradient nông độ tại 

vị trí và phương đó. 


9.1.1 So sánh giữa khuếch tần và truyền nhiệt 


Có sự tương tự giữa dòng nhiệt và khuếch tán. Trong mỗi trường 
hợp nguyên nhân gây nên dòng chuyển động đều là gradient. Trong 
truyền nhiệt đó là gradient nhiệt độ; trong khuếch tán động lực là 
- gradient nồng độ. Khi đòng nhiệt chuyển động từ điểm này đến điểm 
khác nó không để lại khoảng trống phía sau cũng như không cần 
không gian phía trước, do đó vận tốc dòng nhiệt không có ý nghĩa. 
Khuếch tán là một dòng vật chất có vận tốc xác định. Cấu tử khuếch 
tán để lại không gian phía sau cũng như cần khoảng trống phía trước 
khi chuyển động. 


Bản chất vật chất của khuếch tán và dòng vật chất tạo nên dẫn 
tới ba trường hợp sau: 


1- Chỉ có một cấu tử A trong hỗn hợp truyển đến hay ải khỏi bể 
mặt tiếp xúc pha và đòng vật chất tổng cộng bằng dòng cấu tử Á 
truyền đi. Ví dụ hấp thu một cấu tử từ pha khí vào pha lỏng. 

2- Khuếch tán của cấu tử A trong hỗn hợp bằng và ngược chiều 
với dòng mol của cấu tử 8 như vậy không tạo nên đòng chuyển động . 
mol tổng cộng. Đây là trường hợp quá trình chưng cất và cho thấy - 
không có sự thay đổi thể tích pha khí. Tuy nhiên, khối lượng hay thể 
tích tổng cộng của pha lỏng thay đổi vì khối lượng riêng mol thay đổi. 
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3- Khuấch tán của A và B xảy ra ngược chiểu nhưng với thông 
lượng mol không bằng nhau. Trường hợp này thường xảy ra trong 
khuếch tán cùng với phản ứng hóa học ở đó tác chất, sản phz¿n 
khuếch tán đến và đi khỏi bề mặt xúc tác. Trường hợp này được 
trình bày trong kỹ thuật phản ứng dị thể (xem Quá trình và thiết bị 
công nghệ hóa học và thực phẩm - tập 4). | 


2.1.9 Vận tốc khuếch tán 


Ta có thể định nghĩa hai thông lượng [mol/Ghời gian) (diện tích)], 
để mô tả chuyển động của một cấu tử: W, thông lượng so với một vị 
trí cố định trong không gian và ⁄, thông lượng của một cấu tứ so với 
vận túc mol trung bình của tất cả các cấu tử. N quan trọng trong việc 
áp dụng vào thiết kế thiết bị, j đặc trưng cho bản chất của cấu tử. 


| Theo định luật Pick, thông lượng 4 của cấu tử A trong dung 
dịch với Ø là lượng vật chất đi qua một đơn vị diện tích bể mặt trong 
một đơn vị thời gian tỷ lệ với gradient nồng độ theo phương z. 


(2.1) 





Dấu (-—) chỉ rằng quá trình khuếch tán xảy ra theo chiều giảm 
nông độ. Dap là hệ số khuếch tán cẻa cã tử A trong cấu tử B và có 
thứ nguyên là [cbiêu dài]?/[thời gian]. 

Hệ số khuếch tán là lượng vật chất đi qua một đơn vị diện tích 
bề mặt thẳng góc với phương khuếch tán trong một đơn vị thời gian 
khi nông độ vật chất giảm một đơn vị trên một đơn vị chiều dài theo 
phương khuếch tán. | 

Hệ số khuếch tán của một chất nào đó là đặc trưng lý học của 
chất đó và môi trường xung quanh (nhiệt độ, áp suất, nồng độ, dung 
dịch lồng, khí hay rắn và bản chất của các cấu tử khác), nó đặc trưng 
cho tính chất khuếch tần của chất đó trong 1. tiVEg: Hệ số khuếch 
tán của cấu tử A vào cấu tử B, C.ÊN 
hay ngược lại cấu tử 8 vào cấu | 
tử A là như nhau. _ 

Xét một phân tố lưu chất 
như hình 2.1 có tiết diện | 
bằng một đơn vị diện tích. Á' Hình 2.1: Khuếch tán trong 
và Ö khuếch tán qua lại một dung dịch hai cấu từ 
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mặt phẳng P do sự sai biệt nồng độ theo chiều nh: trên hình vẽ. Gọi 
uA, ug là vận tốc chuyển động (m/s) của zi và qua mặt phẳng P với 
ua = up để thể tích hai bên mặt phẳng P không đổi. Thông lượng mol 
của Á qua mặt phẳng ? là: 


#APA 

N.=-^^ = uạC 

A Ms ẠA 

và của Ö là: Np = “PB -~ upCpg 
Mạ 


trong đó: Ca, Cp là nồng độ mol của cấu tử A, B. 
Thông lượng mol tổng cộng của A và Ö chuyển động qua mặt 
phẳng P là Wa + Was và vận tốc chuyển động trung bình là: 


tụy = _=.. = ¬ (2.9) 


với C là nồng độ moì tổng cộng. 
Như vậy thông lượng mol của A đi qua mặt phẳng cố định P là 


lượng vật chất chuyển động theo vận tốc trung bình zø¿ và HƯỚNG vật 
chất do khuếch tán phân tử, hay: 


Ñ\. tuyến qoẾn (2.3) 
lâi oC 
Nụ = (NA+Na)—Â. - Dua-=` .4) 
A A' B Œ AR E4 | 2 
Tương tự cho cấu tử Ö; 
: C h & 
Np = (N,+Na)—-È - D.,„,—2 .B 
B A Bo AB 37 (2.5) 
Cộng vế (2.4) và (2.5), ta được: 
QC 5 sa 


Hay ZJA = - Jpg. Nếu CA + Cp = const, ta được Dap = Dhpa tại một 
nồng độ và nhiệt độ cho trước. 

Tất cả các phương trình trên viết cho trường hợp khuếch tán 
theo một phương z, tổng quát, gradient nổng độ, vận tốc chuyển 
động, thông lượng khuếch tán tổn tại theo mọi phương, do đó các 
phương trình từ (2.1) đến (2.6) có thể viết theo ba trục tọa độ Descartes. 


2.1,3 Phương trình liên tục 





Hình 9.9: Phân tố thể tích lưu chất 


Xét một phân tố thể tích như hình 2.2) trong đó lưu chất đang 
chuyển động qua. Phương trình cân bằng vật chất như sau: Suất lượng 
cấu tử A đi vào phân tố thể tích qua 3 mặt tại điểm E là 


MAICNA, )„ AyAz + (NA), ÀxAz + “Nạ, )„ AxAy Ì 
trong đó W„ là thông lượng khuếch tán theo phương z và (N A, )„ là 
giá trị tại Vị trí z. 

Tương tự, suất lượng của cấu tử A đi ra khỏi phân tố thể tích qua 
3 mặt tại điểm G là: 

MAÍCNạ, );,A„ Ay.Az +ÊNa,)y,yAx.Az +ÊN, LÊN Ay.Ax] 

Khối lượng tống cộng của cấu tử AÀ có trong phân tố thế tích. 
AxAyAz p4, vận tốc tích tụ A theo thời gian là AxAyAz ôpx /ôt. Ngoài ra, 
nếu A được tạo nên từ phản ứng hóa học với vận tốc phản ứng là +a, 
_molGhời gian) (thể tích), thì vận tốc tạo thành Á trong phân tế thể 
tích là ÄfArAAxAyAz, khối lượng/thời gian. Tổng quát, cân bằng vật 
chất cho: 

Suất lượng ra ~ Suất lượng uào + Vận tốc tích tụ = Vận tốc tạo thành 

Do đó: 

MỊI(N,, Tiệng -ÁNạ. )vì AyAz +Í(NẠ, Xung „ Nụ, )yJAxAz + 

| â | 
+ ÍQNA, )„„¿y =(NA,),]AxAy]: + AzAyAz mm MuraAAxAyAz (97) - 
Chia tất cả cho AxAyAz và lấy giới hạn khi Ax, Ay, Az tiến đến 0: 
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òp 
X bú z B = 


Cân bằng vật chất tống cộng bằng cách cộng (2.8) và (2.9) cho A và 8: 


2(MAN nN M 9(MANA +ÄfpN 
Ò(ÄfA A+Äp Bì), d0 MANA + gBần)y ° AWA B tu u_ 
: € 


3x bu òz 
với . Pa +Ðg là khối lượng riêng của dung dịch, tổng khối lượng tạo 
thành (biến đổi) giữa A và B phải bằng không. 
Phương trình (2.3) được viết theo khối lượng và theo phương x 
MẠNA, = U„DAtMAjJ. — 11) 


trong đó ¡x là vận tốc trung bình. 
„ được định nghĩa theo khối lượng riêng như sau: 
pM„, = “.Ã ^A tủ. Pn = MẠNG, + MpÀAn, (2.12) 


_— 8(MAẠN,+M„KN,) 
Do đó: — —  — + = _— = ph + u, SẼ 


Phương trình (2.10) trở thành: 

Ju, Jưy òu, 

pro “1 Mi lá, Si = _—_ (213) 

(2.13) là phương trình liên tục hay cân bằng vật chất tổng quát. Nếu 
khối lượng riêng của dung dịch không đổi, (2.13) trở thành: 





Trở lại phương trình cho cấu tử A, từ @. 11t 


„ dN dp 
MA ^ cố... “=. .z 


.Phương trình (2.8) trở thành: 


E¬.-— ~MA ADạp` SA (2. 15) 


dp 2PA ..„ ÔPA.. ,ôu 2 
Hiệp túy tác he P4 +pẠ E2 —MA PM ớt hệ (2.16) 
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(2.16) là phương trình liên tực cho cấu tử A. Với dung dịch có khối 
lượng riêng không đổi, thay (2.14) vào và chia tất cả cho Mạ, ta được: 
E SỨA, _JƠ, du ZX..Ẻ Cu „ 8Œ; 

H2 +u ,——+—— + 
@ 7% “0% ở = Đan” ày - de 





+) (2.17) 








Trường hợp đặc biệt, vận tốc bằng không và không có phản ứng 
hóa học, phương trình thu gọn còn. 
3C. _ D„„(Ò`CA „ 7 Sổ _. 
à ày 2 dy? * 








(2.18) 





Đây là định luật Fick thứ hai thường được áp dụng cho trường hợp 
khuếch tán trong chất rắn và một số trường hợp giới hạn cho lưu chất. 


2.2 KHUẾPH TÁN PHÂN TỬ THE0 MỘT CHIỀU TRONG LƯU HẤT 
ĐỨNG YÊN HOẶC CHẢY DÙNG Ủ TRẠNG THÁI ŨN ĐỊNH 


Áp dụng phương triuh (2.4) trong trường hợp khuếch tán chỉ 
theo một phương z, W4 và Ws là hằng số (trạng thái ổn định), và nếu 
Daạp là hằng số ta có thể lấy tích phản; 

lu -đCa _. 


“2 
—..__—_-_ à đz (2.19) 
CAy NuC-C,(Nạ +#wp) 6x 21 


với: zạ - vị trí có nồng độ cao; z¿ ~.vị trí có nông độ thấp. Đặt z;— z;, = z 





N.C—È, G+LN„) 
nh. Go 6. sẻ 0N. (dã ĐI gG J (2.20) 
MA+Nhn NAẠC- Cạ, xu CDạp 

: N —_ Cực 

ha ÑN,= Xa “ĐAnCn XA+tÐn = (2.21) 

M A 

NA+Np zZ NA “Ai 
N.+Nng €© 


2.2.1 Khuếch tán phân tử trong pha khí 
Áp dụng định luệt khí lý tưởng 
, Cụ _ 





FA (2.22) 
—— “ y R 
TA 
E'v (2.23) 
""# rr 
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trong đó:p„ - áp suất riêng phần của cấu tử Á 
P, - áp suất tổng cộng; ya - nồng độ phần mol 
Phương trình (2.21) trở thành 
Nạ DạgP, [NA /CNẠ +Ng)ÌT, — pạ, 


- — MA _. _Á Ai 1 Lai (2.24) 
NA.+Ng RTz INAẤ(NA+Ng)ÌP,~pA 


Nà 
Na An -Đ; [MA /(NA + Ng)Ì- ya, 


_—_ —-—— —_-ÌT- (2.25) 
NA+Wp RTz INA/NA+Ng)Ì~yA 


hay WA = 

Để có thể sử dụng các gÌ ương trình trên, ta cân biết mối quan 

hệ giữa Wa và Wg. Ví dụ, với meten bị phân hủy trên bể mặt chất 

xúc tác CH„, —> € + 2H; ở điể:: ! 'ên là CH,(A) khuếch tán đến bê 

mặt chất xúc tác và Hạ(B) khuếch tán ngược lại thì theo phương 
trình lượng hóa học ta có Ñpg = —2Na, do đó: 


Troxg trường hợp không có phản ứng hóa học, tỉ số trên có thể 
đượ: xác định bằng việc xem xét enthalpy. Trong các quá trình 
truyềa khối, là sác quả trìch phân riêng thuần túy, nên có thể xảy ra 
theo một trong hai trường hợp sau: 

1- A khuếch tân ốn định qua B không khuếch tán 
| Trường hợp này xảy ra khi hấp thu amoniac (A) trong hỗn hợp 
với không khí (B) vào trong nước. Vì chỉ có amoniac hòa tan vào nước 
nên trong pha khí xem như chỉ có amoniac khuếch tán qua không khí 
không khuếch tán (không khí hòa tan vào nước không đáng kể và 
nước xem như không bốc hơi). 


| N 
Như vậy : Nn = 0; NA = f;  ——S— = 1 
vậy B A i CO?7+S N.+Ñn 
Phương trình (2.24) trở thành: 
| Dạn.Ð. H—PA É 
Nụ = ~Êˆ—tin———^? (2.26) 
}  Â¬i "¬ # ~ PA 
vì: D—ĐA, = Pm;  Tị—PA  = Pp, 


về: PB„ TP, = ĐẠI —Đ2, 
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DazP, PA —PA,._Ph, 
nên: N„ = “ẤN \..,CÁT - CAO ^ SE (2.27) 
RTZ Dp,—Pn, Đa, 
Phn, ~Ð 
đặt: ly & (2.38) 
Pbũ. 
ln—~ 
Đụ, 
ĐạnP, 
nên: N¿ = 2“ *'-(b¿, — Pạ,) (2.29 
A RTzÐnạ ĐAy ĐA, ; 
Phương trình (2.29) được biểu diễn trên hình 2.3. 
Py P, : : 
Pa, : 
BÀ Pạ, 
Pa, 
p 
Pp, 
Pạ, Pa; 
Pa, 
Z, z Z; ^\ z 3; 
Hình 3.3: A khuếch tán qua B Hình 9.4: Khuếch tán đẳng moi 
bhông khuếch tán nghịch chiêu 


9. Khuếch tán ổn định đẳng mol nghịch chiều 

Bây là trường hợp xảy ra.trong quá trình chưng cất W„ =—p = cons‡. 
Phương trình (3.24) trở nên không xác định, ta trở lại phương trình 
(2.4) áp cụng cho chất khí : 


Nạ = (Nạ+ N2 ~ Tan Của (2.30) 

Vì N„=-Np nên: Mạ = _-. (2.81 
j, 4z : ..NG (2.32) 

Nạ = “ÁP (pạ “ĐA, (9.33) 


Phương trình (2.33) được biểu diễn trên hình 2.4. 
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Khuếch tán ổn định trong hỗn hợp nhiều cấu tử 

Trong trường hợp này ta sử dụng hệ số khuếch tán hiệu dụng 
cho phương trình (2.24), trong đó hệ số khuếch tán hiệu dụng của 
một cấu tử là tổng hợp các hệ số khuếch tán của câu tử đó với từng 
cấu tử trong hỗn hợp. Như vậy trong (2.24), NÝ, +N s được thay bằng 


» N, trong đó W,là dương nếu cấu tử ¿ khuếch tán củng chiều với A 
I=Ä 

và âm nếu cấu tử ¡ khuếch tán nghịch chiều với cấu tử A, và 
Dạụg được thay bằng hệ số khuếch tán hiệu dụng D.„: 


L3 
1 
7. Œ,NA- yAN,) 
CÀI. cv. HH... Saớ (2.34) 
Du | ` 
NẠ-A ^N, 


_ ¡=Â 
Dạ, là hệ số khuếch tán của A trong cấu tử ¿. (2.34) cho thấy D.„ có 


_ thể thay đổi đáng kể theo chiều khuếch tán, tuy nhiên trong thực tế 


khi tính toán ta có thể giả sử sự biến đổi này là tuyến tính theo 
khoảng cách. Một trường hợp thường xảy ra là các cấu tử đều không 
khuếch tán ngoại trừ A. Phương trình (2.34) khi đó trở thành: 





Dạy = —SÁ = — (2.35) 
“ Dai ñB DẠi 


với ; là phần mol của cấu tử ¿ trên căn bản không A. 

Ví dụ 2.1: Oxygen (A) khuếch tán qua monoxid carbon (B) không 
khuếch tán ở trạng thái ổn định. Áp suất tổng cộng là 1œm, nhiệt độ 
0°C. Ấp suất riêng phần của oxygen tại hai mặt phẳng cách nhau 
0,2 cm lần lượt là 100 và 50 mg. Hệ số khuếch tán của hỗn hợp là 
0,185 e2/s. Tính thông lượng khuếch tán của oxygen theo mol/s. cm”. 


Giải: Áp dụng (2.29) với Dạp= 0,185 cm?is; h =laim;, z = 0,23 cm 


R =- 82,06cmŠatmimoi.K, T = 973K 
ĐẠ, = 100/760 = 0,1317 dim; Đụ, = 50/760 = 0,0658 am 
Đg, = 1— 0,1317 = 0,8683 am; Đạp, = 1 ~ 0,0658 = 0,9342 atm 
_—__ Pn -Pn,  0.8683-0,9342 ` 
lo = Da + — 0/8883 — 0,901 am 


"n_--—— 
Pa, 0,9342 


—_—..———__ Ẩm 
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~—x— =.—_—————cTcTcTcTcTcTcT——_Ừ—Ừ—___—___—— 


__ Hổ. . 0,185 x1,C::(0,1317 —0,0658) 
Nụ = Tế cạp.) = TS =. 
N1». PnM : ° 82,06x273x 0,2 x0,901 
3.,01x10”8 molis.cem? 
Ví dụ 9.2: Tính lại thông lượng khuếch tán của oxygen LA) trong ví dụ 
2.1, giả sử rằng khí không khuếch tán là hỗn hợp metan (B) và 
hydrogen (€) theo tỉ lệ thể tích là 2:1. Hệ số khuếch tán là: 


Dọ,.„, =0,690cm°/s; Dọ, cụ, =0,184em”/s. 








II 


Giải: Áp dụng (2.29) với P= 1 am; T = 273K, pạ, = 0,1317 am; pạ,= 
0,0658 ơim, pạ¿ = 0,901 afm; z = 0,2 cm; R. = 82,06 em” .atmmol.K 
như ở ví dụ 2.1. Theo (2.35) y»= 0,667; y„= 1 — 0,667 = 0,333, như vậy: 
: _—.-... 
0,067 „ 0,358 
Dạp Dạ c - 0/184 0.690 


Ð Am ” 


Phương trình (2.29) cho 
— 0,244x1,0x(0,1317-0,0658) 


“SE TS ae =  TUW]jUW ĐiöØôS 7đ 
Na.“ ~ssosx@73)x(0,9)x(0.901) Hung 


Hệ số khuếch tán của chất khí 

Hệ số khuếch tán là một tính chất của hệ phụ thuộc vào nhiệt 
độ, áp suất, và bản chất của các cấu tử. Đơn vị thường đùng cho hệ số 
khuếch tán là cm2⁄s. Bảng 2.1 trình bày một số số liệu của hệ số 
khuếch tán. 

Trong trường hợp không có số liệu thực nghiệm, hệ số khuếch 
tán giữa hai khí A và Ö ở nhiệt độ 7, áp suất ? được xác định theo 
công thức sau đây suy ra từ thuyết động học chất khí 

-3m3/9 
Dạn = TƯƠNG: jỶ cm is bu 
trong đó: 7'- nhiệt độ tuyệt đối, °K; - áp suất tuyệt đối, đzn 

M,.,Mẹg - khối lượng mol của khí A và khí B, gimoi 

Vụ, Vạ - thể tích mol của khí A, khí 8 được xác định là tổng 
thể tích nguyên tử của các nguyên tế tạo thành phân tử khí. Trường 
hợp trong phân tử có vòng benzen, naptalen, anthracen thì thể tích 
tính được phải trừ đi hằng số cấu trúc. 





26 CHƯỚƠNG 2 





Bảng 9.1: Hệ số khuếch tán uà số 5c cho các chất khí 
trong không khí ở 0°C uà Tatmn 


7 Ko Hệ số khuếch tán Dạs, cr/s ___ g® ˆj 





Acid aceltic 0.108 
Aceton 0,082 
Amoniac 0,215 
Carbon dioxid 0,137 
Carbon tetraclorur 0,062 
Clor 0,092 
Etan 0,108 
Etvl Ether : 0,078 
Hidrogen 0,608 
Metan 0,157 
Metanol 0,132 
Naphtalen 0,051 
Nitrogen 0,133 
M-Octan 0,050 
Phosgen 0,080 
Propan 0,087 
Sulfui dioxìd 0,103 
| Hơi nước 0,219 


* Số Sc được tính với giá trị nưọ của không khí tính khiết là 0,131 err2/s. 


Bảng 2.9: Thể tích mol oò thể tích nguyên tử của một số chất 


Thể tích nguyên tử, cm /nguyên tử Thể tích mol, cm?/moi 
Brom 270 Knôngkhi 29,8 
Carbon 14.8 Br› 53,2 
Clor __ 24/6 Gb 48.4 
Hydrogen 37 CO - 30,7 
lod 37,0 GO; 34,0 
N trong amin nhất cấp 10,5 COS 51,5 
N trong amin nhị cấp 12.0 Hạ 14.3 
N có hai nối bão nòa 15,6 HạO 18,8 
O trong acid | 12,0 HạS 32,9 
O trong a!dehid và ceton 7.4 | L 71/5 
O trong hợp chất với S, P, N 8.3 N; 31,2 
O trong ester 8,1 NHà 258 
O trong o!her 9.9 NO 23.6 
O trong øester vả ether bậccao 11, NạO 36,4 
© có hai nổi bão hỏa 7.4 Đa 25.6 
S 25.8 SOa 44.8 


Hằng số cấu trúc: Vòng benzen: 15; - vòng naphalen: 30; vỏng anthracen: 47,5 
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Ví dụ, tính thể tích mol của benzenC.Hạ. Từ bảng 2 2 thê tích 
nguyêr. tử của C là 14,8, của ƒ là 3,7 hằng số cấu trúc của vòng 
benzen là 15. Vậy thể tích mol của vòng benzen là 

Vozp„= 6x14,8 + 6.3,7 — 15 = 96 cm” mol 


Ví dụ 2.3: Ước tính hệ số khuếch tán của hơi etanol (A); C;H;OH; 
qua không khí (B) ở 1a¿m, 0°C 
Giải: Áp dụng (2.36) với 7 = 278°K ; P,z 1 an; M„ = 46,07; My= 29; 
V.= 2(14,8) + 6(3,7) + 7,4 = 59,2cni)/mol, Vụ = 29,9emŠ/mol 
4.3x⁄109x2789” „ L  1lxua 
hô S ST nu HN In ng” 
115,2!3+20,913)? 46,07 29 

Phương trình (2.36) cho thấy D„; tí lệ thuận với 7Ở? và tỉ lệ 
nghịch với áp suất, điều này đúng cho áp suất đến 15 øữmn. 

Hệ số tự khuếch tán có thể được xác định bằng các kỹ thuật đặc 
biệt, chẳng hạn dùng vết phóng xạ. Nó có thể được ước tính theo 
(2.36) bằng cách đặt A = 8Ö. 

2.2.2 Khuếch tán phân tử trong chất lỏng 

Tích phân (2.4) để được (2.21) với giả sử D„pg và € là hằng số. 
Điều này phù hợp với trường hợp hỗn hợp khí hai cấu tử nhưng 
không phù hợp với chất lỏng vì Đạp và C thay đổi đáng kế theo 
nông đệ. Do đó để sử dụng (2.21), ta có thể dùng giá trị trung bình 
của C và D„z„. Phương trình (2.21) được viết lại 
NẠ((N, +MWp)-*x¿, 


——————- 2.37 
“NẠ((NA+Ng)~z4, : 


— 


NA Đạp (_P y 
....... 
M N.+Ng z M” 


với p, Ä⁄ lần lượt là khối lượng riêng và khối lượng mol của dung dịch. 
Như trong trường hợp pha khí, hai trường hợp khuếch tán trong pha 
lỏng như sau. 
1- A khuếch tứn ổn định qua B không khuếch tán 
Nụ = const; Np = Ô 





Đạp ,Ð .Ì 
= 5 sa: =#a2_.) (2.388) 
NẠạ Z#n NT: tò X*AÁy Aa 

Xn. ~* % 
với tu 1H De (2.39) 
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9. Khuếch té+ ổn định đăng moi nghịch chiều 
WA = ~Àp= consi 


Nụ = “AB(C„ —C¿,) = “AB(CP) xạ =x4,) — (ĐẢO) 
Ví dụ 9.4: Tính thông lượng khuếch tán của acid acetic (A) qua lớp 
phim dưng dịch với nước (B) không khuếch tán có bê dày 0,lcm ở 
17°C khi nồng độ ở hai mặt đối diện của lớp phim lần lượt là 9% và 
3% khối lượng acid. Hệ số khuếch tán của acid acetic trong nước là 
0,95x 107 cn”/s : 


Giải: Áp dụng (2.38) với z = 0,1em; M„ = 60,03;Ä„ = 18,02. Ở 17°C, 


khối lượng riêng của dung dịch aeid có nông độ 94 khối lượng là 
1,0121g/emŠ: Do đó: 


0,09/60,03 - na 
XÁ — 009 - 0.91 7 00288 phần „›oÌ actd qcefte 
60,03 18.02 
xpg = 1~ 0,0288 = 0,9712 phần moi nước 
1 
60.03 18,02 
PO _ LOI121 - . 
M l2 0,0527 mollem 


Tương tự, khối lượng riêng của dung dịch acid 3% là 1,0032 gø/ cm: 
xA„= 0,0092; x;, = 0,9908; M = 18,4 và p/M = 0,0545 


(P›y, - 0.0527+0,0545 
M tb 2 


_ 0,9908—0,9712 
In(0,9908/0,9712) 
thay các giá trị đã biết vào (2.38) 


0,95x10 5 m..— _ 
5 0,1x0,980” 0,0536 (0,0288 — 0,0092) = 1,018x 10” mol/s. e:n” 


= 0,0536 moi/emŠ 


*BM = 0,980. 


A 


Hệ số khuếch tán của chất lỏng 


Hệ số khuếch tán của ckất lỏng thay đổi đáng kể theo nồng độ. 
Bảng 2.3 cho ta một số g;á trị hệ số khuếch tán tiêu biểu trong chất lỗng. 
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. Khi mhông có giá trị thực nghiệm, hệ số khuếch tán trong chất 
lỏng có thể được ước tính theo phương trình sau: 


_ 74x10 '®(bMp)*”7T 


2 
, Cm”Ïs (2.41) 
uy" 


Đạp 
với: Äp - khối lượng mol của dung môi, 7 - nhiệt độ, X 
u'- độ nhớt của 3ung dịch, eP 
V„ - thể tích mol của dung chất tính theo bảng 2.2 = 75,6 cho 


nước là dung chất ' 
q$ : hệ số kổt hợp cho dung môi | 


metanol các dung môi không kêt hợp như benzen và ethv† ethe: 
_ đô | 18 -` f 


1,5 

Với các dung môi có độ nhớt cao, 100 eP trở lêr, (2.41) không 
chính xác. 

Giá trị của hệ số khuếch tán trong dung địch đậm đặc khác với 
trong dung dịch loãng do ở sự biến đổi của độ nhớt theo nồng độ do ở 
mức độ lý tưởng của dung dịch. 

Bảng 29.3: Hệ số khuếch tún trong chất lỏng 


Dung môi Nhiệt độ, Nồng độ, Hệ số khuếch tán 
0°C mofii cm/s.10° 
 ——— —— 





GI _ _ 126... —_ 

—— HỘI Nước 
BH. TNH 

—=  —__ 

ma 

: 


1,77 






7 


đến 

B) 

€ 

z 

G€ 
1 


= -* _- 
te 
» ^^ 


0,90 
0,77 






Etanol 
Etanol 
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2.2.3 Khuếch tán phân tử trong dung; dịch và gel sinh học 


Khuếch tán của các dung chất sinh học trong chất lỏng 

1- Khái niệm 

Quá trình khuếch tán của dung chất và đặc biệt các phân tử rất 
lớn (ví dụ như protein) trong dung dịch với rước :à quan trọng trong 
quá trình chế biến và bảo quản các sản phẩm sinh học, và trong các 
chu trình sống của vi sinh vật, động vật và thực vật. Khuếch tán 
phân tử cũng đóng vai trò quan trọng trong chế biến thực phẩm, ví 
dụ như quá trình sấy các dịch nước trái cây, cà phê, trà, nước và các 
chất thơm được tách ra. Các cấu tử chất thơm này khuếch tán qua 
nước trong quá trình bốc hơi. 


Trong quá trình lên men, các chất dinh dưỡng, đường, oxygen... 
khuếch tán đến các vi sinh vật. Trong máy thận nhân tạo các chất 
thải khác nhau khuếch tán qua máy đến màng lọc và sau đó khuếch 
tán qua màng lọc vào dung dịch. 

Các phần tử rất lớn trong dung dịch có khối lượng phân tử 
khoảng 10.000 hoặc hơn được gọi là các chất keo và cũng tạo rên 
một dung dịch thực sự. Đặc trưng khuếch tán của các phân tử rất lớn 
này trong dung dịch chịu ảnh hưởng bởi các kích thước lớn và hình 
dạng của các phân tử, hình xoắn ngẫu nhiên, hình que hay hình cầu. 
Ngoài ra sự tương tác giữa các phân tử rất lớn này với các phân tử 
. nhỏ của dung môi và dung chất khác cũng ảnh hướng lên quá trình 
khuếch tán của các phân tử rất lớn và các phân tử dung chất nhỏ. 


Ở đây chỉ xét đến quá trình khuếch tán tuân theo định luật 
Fick, không xét đến quá trình truyền vận trung gian thường xảy ra 
trong các hệ sinh học trong đó có xảy ra tương tác hóa học. 


2- Tương tác và tạo nối trong khuếch tán 


Trên các phân tử rất lớn có các bể mặt tương tác và tạo nối với 
các phân tử dung chất nhỏ như urea, KCI, và sodium caprylat. Ví dụ 
như tạo nối giữa oxygen và hemoglobin trong máu. Albumin trong 
huyết thanh của người tạo nối với hầu hết các acid béo tự đo trong 
máu và làm tăng độ hòa tan biểu kiến của chúng. Albumin trong 
huyết thanh của trâu bò, chất này có trong sữa, tạo nối với 23 mol 
sodium caprylat/mol albumin khi nồng độ albumin là 3g/100emŠ3 dung 
dịch và nồng độ sodium caprylat là 0,05M. Do đó quá trình khuếch 
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tán theo định luật Piek của các phân tử sinh học và các phân tử dung 
chất nhỏ chịu ảnh hưởng rất lớn bởi sự hiện diện của hai loại phân 
tử này dù là với nồng độ loãng. 

3- Phương pháp thực nghiệm để xác định hệ số khuếch tán 

Các phương pháp xác định hệ số khuếch tán của các dung dịch 
chất sinh học tương tự như đã trình bày trong phần 2.1 với một số 
hiệu chỉnh. Vách thiết bị thí nghiệm được làm bằng Teflon thay vì 
thủy tinh vì các phân tử protein có thể tạo nối với thủy tính. Ngoài 
ra màng xốp qua đó thực hiện quá trình khuếch tán phân tử được 

làm bằng cellulose acetat hay các loại polymer khác. 

4- Số liệu thực nghiệm cho các dung chất sinh học 
Bảng 2.4 trình bày hệ số khuếch tán của một số protein và một 


liệu còn cho thấy các phân tử protein có tốc độ khuếch tán của các 
phân tử dung chất nhỏ khi có cùng sai biệt nồng độ. 
Bảng 9.4: Hệ số khuếch tán cho các dụng chất sinh học trong dụng 
dịch loãng uới nước | 


°%K CrÊ!s 
Urea 293 
la | 2. | THỌ | 08x. 
Tin san THAI. rrờaa 
[in | 25. | 192 | &AxieS 
[umnuub | 299 |  Đ58 | aalexigeS 
Urease 293 482.700 
—> 3) Lm 
Protoinđậunành | 293 | — 361800 -| 2010x109 _ 
" “ —— 
TomanDpMD | 2 | 98.7. | 8x S., 
y Globulin (người) __ -288 | 153.100 
tzr0S@ 293 342,3 
| NI 
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Khi nồng độ protein tăng hệ số khuếch tán giảm theo suy đoán từ 
hệ số khuếch tán của các phân tử dung chất nhỏ. Tuy nhiên, các kết 
quả thực nghiệm lại cho thấy hệ số khuếch tán của protein giảm trong 
một số trường hợp và tăng trong một số trường hợp khác khi nồng độ 
protein tăng. Hệ số khuếch tán của các dung chất nhỏ giảm khi nồng 
độ protein trong dung dịch tăng. 


5- Phương trình tính hệ số khuếch tán cho dung chất sinh học 


Hệ số khuếch tán trong dung dịch với nước của các dung chất sinh _ 
học có phân tử lượng lớn hơn 1000 có thể được ước tính gần đúng theo - 
phương trình Polson đã hiệu chỉnh như sau: i 


Đa. « 9,40x 107197 
AB u(M „1/3 
với: u- độ nhớt của nước, cP; M,„ - phân tử lượng; 7 - nhiệt độ, "K. 


Ví dụ 2.5: Ước tính hệ số khuếch tán của albumin trâu bò ở 298°K trong 
nước ở nồng độ loãng và so sánh với giá trị thực nghiệm cho trong 
bảng 2.4. | 

Giải: Khối lượng phân tử của albumin trâu bò (A) cho trong bảng 2.4 là 
Mu= 67500 kg/kmoi. Độ nhớt của nước ở 25°C là 0,8937 cP và 
T = 998°K. Thay vào phương trình (2.42) 


„ CH/6 (2.42) 


Dàn no“. ———-“0x1ữ”m°h 
4" u(Mu)“?  (0,8937)(67500)13 
Giá trị tính được lớn hơn khoảng 11% so với giá trị thực nghiệm 
cho ở bảng 2.4. 


Khuếch tán trong các geÌ sinh học : 
Gel có thể được xem như một hỗn hợp bán rắn có lỗ xốp được tạo : 
nên bởi các phân tử rất lớn trong dung dịch với nước có nồng độ 
khoảng vài phần trăm khối lượng. Lỗ xốp ở đây là khoảng trống trong 
cấu trúc gel chứa đẩy nước. Tốc độ khuếch tán của các dung chất nhỏ 
trong gel nhỏ hơn tốc độ khuếch tán trong đung dịch với nước. 
__ Một số loại gel tiêu biểu là agar, gelatin, một số dung dịch : 
polymer hữu cơ. Một số giá trị tiêu biểu của hệ số khuếch tán của dung ` 
chất trong các loại gel khác nhau được cho trong bắng 2.5. : 
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- Báng 9.5: Hệ số khuếch tán của mệt số dung chất 


| trong các geÌ sinh hẹc 
——-- - 





| Dung chất Gal _® Khố' lượng gel 
trong dung dịzh cm?/sx 107 
Sucrose Gslatin | E : 0,285 
, 3,8 0,209 
1935 - =-. 0,197 
Urea Gølatin "¬ 0 
29 0.644 - 
51 — _ 0,609 
106 —_ 0,542 
mama an 0.859 
[Metanol |Geain | 38 | 088 —_ 
Aga 77 106 | 977 —_ ` 
319 | „0591| 
——te | 98 
c[ueross  |Ag  — _ 0,79 


2.9.4 Khuếch tán phân tử trong chất rắn 


Các loại khuếch tán trong chất rắn | 

Mặc dù tốc độ khuếch tán trong chất rắn nói chung là nhỏ hơn 
nhưng có vai trò quan trọng trong một số quá trình hóa học và sinh 
học. Ví dụ trong các quá trình trích ly các quặng kim loại; quá trình 
sấy gỗ, muối, các loại thực phẩm; phản ứng xúc tác rắn; phân riêng 
hỗn hợp lỏng bằng màng; khuếch tán của các chất khí qua lớp màng 
polymer; xử lý kim loại ở nhiệt độ cao bằng khí. ' 

Có thể chia khuếch tán trong chất rắn ra làm hai loại: khuếch 
tán trong chất rắn tuân theo định luật Fick và không phụ thuộc chủ 
yếu vào cấu trúc thực tế của chất rắn, và khuếch tán trong chất rắn 
xốp phụ thuộc vào cấu trúc xốp của vật liệu. ' nó, : 
_ Nhuếch tán trong chất rắn tuân theo định luật Fick 

-_ Loại khuếch tán này không phụ thuộc vàc cấu trúc thực tế của 

chất rắn. Quá trình khuếch tán xảy ra khi lưu chất hay dung chất 
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khuếch tán thực sự tan trong chất rắn để tạo nên dung dịch đồng thể. 
Ví dụ, trong trích ly chất rắn, chất rắn chứa một lượng lớn dung môi 
(nước) và dung chất khuếch tán qua dung địch này, hay trong quá trình 
khuếch tán của kẽm qua dung dịch đồng. Ngoài ra còn có quá trình, 
khuếch tán của nitrogen hay hidrogen qua cao su, hay khuếch tán của 
nước trong các loại thực phẩm. 


Tổng quát, áp dụng (2.4) cho khuếch tán giữa hai cấu tử: 
ẤP, se <0 ` + CA “â(WA +Nn) (2.48) 


Số hạng (CA/C)(NẠ +ÄWạ,) thường rất nhỏ do đó có thể bỏ qua. 
Ngoài ra, giả sử C€ không đổi cho khuếch tán trong chất rắn. 
ĐApdCa 

đz 
trong đó D„; là hệ số khuếch tán, zn?/s, của A qua Ö trong chất rắn _ 
và giả sử độc lập với áp suất. Lấy tích phân (2.44) cho một lớp chất -: 
rắn ở điều kiện ốn định được | 
lu ết S5 (2.45) 
“ G: 


Với trường hợp khuếch tán theo phương bán kính qua tường hình _ 
trụ với bán kính trong z,, bán kính ngoài r; và chiều dài L: | 


LÊ = ~ (2.44) 





./ = — đCa 
" T (2.46) 
hay: W„ = Dạp(Cạ, - TT (2.47) 


Ì nÉ; /n) : 

_ Phương trình trên tương tự với phương trình biểu diễn quá trình _ 
dẫn nhiệt qua ống trụ. : 
Hệ số khuếch tán D„; trong chất rắn như đã trình bày ở trên là _ 


không phụ thuộc vào áp suất của chất khí hoặc lông bao quanh chất : 
rắn. Ví dụ, nếu khí CO; khuếch tán qua một lớp cao su, Đ„p độc lập - 


với p„ là áp suất riêng phần của CO; tại bể mặt. Tuy nhiên, độ hòa 
tan của CO› vào chất rắn tỉ lệ thuận với pạ. : 
Điều này tương tự với trường hợp hòa tan O; vào nước tỉ lệ. 


thuận với áp suất riêng phần của Os¿ trong không khí theo định luật ị 
Henry. ị 


Độ hòa tan của dung chất khí A trong chất rắn thường được biểu 
điễn theo 9, em? dung chất khí (0°C, 1 atm)/em chất rắn.atm áp suất 
riêng phần của A. Hay Š = m5 (09C, 1 adtm)⁄/m3.œm. Biến đổi S thành 
Cu là nông độ trong chất rắn, kgmol A/mŠ chất rắn bay gmol AlemŠ. 





Cụ = Tế) gmol lemŠ (2.48) 
Cụ = n bmol Imề (2.49) 


Ví dụ 2.6: Khí Hạ ở 179C và có áp suất riêng phần 0,010 am khuếch 


tán qua lớp màng cao su neopren đã lưu hóa có bề dày 0,B mm. Áp suất 
riêng phần của H; bên kia lớp màng là bằng không. Tính tốc độ 


khuếch tán qua lớp màng giả sử rằng chỉ có trở lực khuếch tán qua lớp 
màng. Độ hòa tan § của khí H; trong neopren ở 17C là 0,051 
(0C, 1 dtn)ltmŠ)chất rắn.adtm và hệ số khuếch tán Dạụp là 
1,03x10°!19m^/s ở 17°C. 


SPa, _ (0,051)(0,010) 
22,4 22,4 





Giải: Tính C¿ = = 2,28x10° kgmol H,Im). 


CA = B 


F2 


Tốc độ khuếch tán khí Hạ qua màng neopren. 


— Đap(C -Ca,) _ (1,03x10!9(2,28x107~0) 
si Zg Tết : (0,5 - 0)/1000 


4,69x10"12 kgmoi H;ls.m” 


Tuy nhiên, trong nhiều trường hợp số liệu thực nghiệm cho quá 
trình khuếch tán của chất khí trong chất rắn không được cho dưới dạng 
hệ số khuếch tán và độ hòa tan mà được biểu diễn dưới dạng độ thẩm 
thấu P„, em” dung chất khí A (0°C, 1 gm) khuếch tán trong một giây 
qua một đơn vị tiết diện em2 của chất rắn có bề dầy một cm dưới tác 
động của sai biệt áp suất là 1 œfm. Đại lượng này liên hệ với định luật 
#ick như sau: 

Dap(CA, ~Cm, ) 
_—— #71 


¬ (2.E0) 
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⁄ (2.48): = và CA, = = 
Từ (2.48): CA = ng VÀ Của “ 222400 





Thay vào (2.45) 
" DapS(0ạ, — ĐA, ` h M (ĐA, =ĐA,} 


j4. ——b con na Á. mol em (B81) 
gg ‹ 22400(2; ~z,) 22400; —zy) v 


trong đó: Đự„ =Ð¿pg.S, cmŠ/(sem? .aimlem) | (2.52) 
Trong một số trường hợp thẩm thấu được cho theo: 
Pụ cmŠI(s.cm°.emHg (mm bề dây). Như vậy Pụ„ và Đị„ liên hệ bởi: 


_ — Đụ = 7,60 Pụ (2.53) 
Khi có một số chất rắn 1, 2, 3.. đặt nối tiếp nhau và L\,b¿,Lạ, . 

"biểu diễn bề dây của mỗi lớp (2.51) trở thành: 

PAI —PAy- } 


Ñ, > =5 `..." 
l 22400 HP, +L„JPụ, +Lạ/Pụ, +... 


(2.54) 


trong đó pạ,T— pạ, là sai biệt áp suất riêng phần tổng quát. 


Tiên đoán chính xác hệ số khuếch tán qua chất rắn là không 
thể, do đó cần có số liệu thực nghiệm để tính toán. Số liệu thực 
nghiệm hệ số khuếch tán, độ hòa tan và độ thẩm thấu được trình bày 
trong bảng 2.6. 

Với những chất khí đơn giản như He, Hạ, O;, Nạ và CO¿, áp 
suất từ 1+2 œ¿mn, độ hòa tan trong chất rắn như polymer, thủy tỉnh 
nói chung là tuân theo định luật Henry và sử dụng phương trình 
(2.47). Ngoài ra, hệ số khuếch tán và độ thẩm thấu của những khí 
này độc lập với nồng độ và áp suất. Với nhiệt độ P„ tỉ lệ tuyến tính 
với nhiệt độ T(Ấ), hệ số khuếch tán của xế chất khí độc lập với sự 
hiện diện cúa chất khí khác. 

Với quá trình khuếch tán của chất khí như H, O;- qua các kim 
loại như Ni, Cd và Pt, thực nghiệm cho thấy tốc độ khuếch tán tỉ lệ 
với CÍPẠI “JPAa )}. Khi nước khuếch tán qua màng polymer sẽ không 
giống như các trường hợp chất khí đơn giản mà phụ thuộc phần nào 
vào sai biệt áp suất. tương đối. 
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Ví dụ 2.7: Khuếch tán qua lớp màng bao bì với độ thẩm thấu. 

Màng polyetylen dày 0,015 cm dùng làm bao bì dược phẩm ở 
30°C. Nếu áp suất riêng phần của O; bên ngoài là 0,21 øửn và bên 
trong bao bì là 0,01 œứm, tính tếc độ khuếch tán của O, ở trạng thái 
ổn định. Sử dụng số liệu độ thẩm thấu cho ở bảng 2.6. Giả sử rằng 
trở lực khuếch tản bên ngoài và bên trong lớp màng là không đáng 
kể so với trở lực khuếch tán qua lớp màng. 

Bảng 3.6: Hệ số khuếch tán uà độ thẩm thấu qua chất rắn 

Độ thẩm thấu P„ 
















Hệ số khuếch | Độ hòa tan S 





Chất rắn 























B cm Ì!atmem cm" 
chất rắn Scm°atm/iem 
Cao su lưu hóa 0.85.10° 0,040 0.342 108 
0.21.10° 0,070 0.152.108 


0.054.108 


298 0.11.10 7 0.90 


Neopren tưu hóa 


œ 
ð 
vu 
le gái 


` 


0.180.105 0,053 


6.53.108 


152.10'Ê 
0.91~1.82(10”Ê) 


Polyetylen 


30 
303 
Nylon 303 


2 


h/àd« 





Cellophan 


Thủy tinh Pyrex 
373 
2.4—5,5(107'9) 


œ 


1310® 





Cu 
Giải: Từ bảng 2.6, Pự = 4,17x10 8em/(s.cm”.atmlcm). Thay vào (2.51): 


Pw(PẠ,—Ða„} — (4,17x1010,21~0,01) 
^A ” (29400z-z) — (22400(0,015-0) _ 


2 48x1011 gmoils.cm? hay (= 3,48x10712kgmolls.m” 
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Để ý rằng lớp màng làm bằng polyamide (nylon) có giá trị độ 
_ thẩm thấu nhỏ hơn nhiều so với của O; nên dùng làm màng bao bì 
- thích hợp hơn. 

Khuếch tứn trong chất rắn xốp giều thuộc oờo cấu trúc 

1- Khuếch tán của chất lỏng trong chất rắn xốp - 

Trong phần trước, quá trình khuếch tán qua chất rắn được xem 
như đồng chất với hệ số khuếch tán thực nghiệm Ø„;. Trong phần 
này sẽ xét đến quá trình khuếch tán s» 
qua chất rắn có lỗ xốp đơn chiếc hoặc Ñ Ñy 
các lỗ xốp thông với nhau. Trong trường N, `. 
hợp này lỗ xốp chứa đây nước lỏng, N Ñ «g „ 
nông độ của muối trong nước tại vị trí 1 _ 
là Cạ,, tại vị trí 2 là Cạ,. Muối khuếch 


tán qua nước trong thể tích rỗng theo —— z | 
đường bất kỳ không xác định trước và Z\ Z› 

có chiều dài lớn hơn (z„-z¡) bởi hệ số Hình 3.5: Sơ đồ chất rắn xốp 
+ gọi là độ cong của lộ trình (H.3.5). tiêu biểu 


Quá trình khuếch tán không xảy ra trong chất rắn trơ. Với dung 
dịch loãng, áp dụng phương trình (2.40) cho quá trình khuếch tán của 
muối trong nước ở trạng thái ổn định: 


EDap(C¿, = Ca, ) 


Nsạ = 
° t(Z¿ — ZỊ) 


(2.55) 


trong đó: e - độ rỗng; D„„ - hệ số khuếch tán của muối trong nước 
1 - hệ số hiệu chỉnh đoạn đường khuếch tán lớn hơn Z¿ —Z 
với chất rắn trơ t thay đổi từ 1,ð+õ. 
Thường các số hạng được kết hợp lại được gọi là hệ số khuếch 
tán hiệu dụng: 
Dự = c Dụn, em?Is (2.56) 


Ví dụ 2.8: Khuếch tán của KCI trong 8ilica xốp. 

Chất rắn xốp Silica thiêu kết có bể đẩy 2 mưn, độ rỗng bằng 
0,30, hệ số r hiệu chỉnh khoảng cách khuếch tán bằng 4,0. Lỗ xốp 
chứa đẩy nước ở 298°K. Tại một mặt của Silica nồng độ KCI được 


giữ ở 0,10 moi/lít, mặt kia là nước tỉnh khiết chảy qua nhanh. Bỏ 
qua các trở lực khác, tính tốc độ khuếch tán của KCI ở trạng thái ổn 
định. 

Giải: Hệ số khuếch tán của KCI trong nước, bảng 2.3, là 1,87 x 1079 m2/s. 
Ngoài ra Cạ, =0,10mnol/f = 0,10kmolim” và Cụ, =0. Thay vào (2.55): 


_ °ĐẠp (CA, = CA,) _ 0.30x(1,87 x 1079 mỄ /3)(0,10- 0)(Èmollm) 
“ t(7Z2~Zq) 4,0(0,002 ~0)m 


7,01x10 9 gmolKCIIs.m2. 


9- Khuếch tán của chất khí trong chất rắn xốp 
Nếu lễ xốp rất lớn và chứa đầy chất khí, phương trình (2.55) sử 

dụng cho chất khí là: 
" EDAp (CA, Đa, ) — eDAg(ĐẠ, ĐA.) 


= = 2.57 
A*—t2.-z) tRTG, -an) Huớu 


Quá trình khuếch tán giả sử chỉ xảy ra qua lỗ xốp, không qua chất 
rắn. Thực nghiệm cho thấy, với các chất rắn xốp như tầng hạt thúy 
tỉnh, cát, muối... : thay đổi theo ø như sau: 


£ 


T7 j._xk... 
2.3 KHUẾCH TÁN ĐỐI LƯU 


Trong dòng chảy rối, các dòng xoáy chuyển động sẽ truyền vận vật 
chất từ vị trí này đến vị trí khác như trong trường hợp truyền vận 
moment và nhiệt năng. Tương tự như truyển vận moment và nhiệt 
năng trong dòng chảy rối, phương trình cho truyền khối là: 


(2.58) 





dđA¿ = —ÊN _. 
2 


trong đó: .Ƒ„, - thông lượng mol của A, tương đối so với toàn bộ pha, do 
tác động chảy rối gây nên; cụ - hệ số khuếch tán dòng xoáy. 
Thông lượng mol tổng cộng, tương đối so với toàn bộ pha, trở thành. 
Ấn 
Ta = -(DạẠp tey)p 2 (2.59) 
Z 


Hệ số khuếch tán dòng xoáy phụ thuộc vào các tính chất của lưu 
chất cũng như vận tốc và vị trí trong đòng chuyển động. Do đó (2.43) 
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hông thể lấy tích phân trực tiếp để xác địni. thông lượng cho một 
sai biệt nồng độ cho trước. Phương trình này được dùng với các biểu 
thức lý thuyết, kinh nghiệm cho trong các nghiên cứu cơ bản về 
truyền khối, các phương trình tương tự được dùng trong tru vền nhiệt, 
truyền moment cũng như khi thiết lập các tương tự giữa các quá trình 
truyền vận (xem thêm giáo trình chuyên đề lý thuyết truyền vận). 


2.4 ÁP DỤNG GỦA KHUẾCH TÁN PHÂN TỬ 


Các biểu thức được thiết lập ở trên để tính tốc độ truyền khối tại 
điểu kiện khuếch tán phân tử chi phối eơ“chế truyền khối (lưu chất 
đứng yên hoặc chảy tầng) thường được sử dụng trực tiếp để xác định 
giá trị thực nghiệm của hệ số khuếch tán. 

Trong các quá trình truyền khối thực tế, ngay cả khi hoạt động 


gián đoạn, lưu chất luôn luôn chuyển động chớ không đứng yên, và. 


chuyển động ở trạng thái rối. Nếu lưu chất tiếp xúc với bề mặt chất 
rắn, tại đó vận tốc bằng không, thì sẽ có một vùng chảy tảng kế cận 
bể mặt. Quá trình truyền khối xảy ra trong vùng chảy tầng và 
khuếch tán phân tử sẽ chi phối tốc độ truyền khối tại đó. Khi hai lưu 
chất không hòa tan chuyển động tiếp xúc với nhau và xảy ra quá 
trình truyền khối giữa hai pha, không có vùng chảy tầng ngay cả tại 
bề mặt tiếp xúc pha. 

Trong những trường hợp thực tế như vậy, thông lượng truyền 
khối thường được biểu diễn theo hệ số truyền khối. Các biểu thức của 
chương này thường rất ít khi được dùng trực tiếp để tính tốc độ 
truyền khối nhưng chúng sẽ đặc biệt hữu ích trong việc thiết lập nên 
dạng của các phương trình tính tốc độ truyền khối theo hệ số truyền 
khối và trong việc tính hệ số truyền khối trong dòng chảy tầng. 


BÀI TẬP 


2.1. Hỗn hợp khí oxygen - nitrogen ở 1 øm, 25°C. Nông độ của oxyge:. 
tại hai bê mặt cách nhau 0,2 em lần lượt là 10 và 20% thể tích. Tính 
thông lượng khuếch tán của oxygen theo moi oxygen/s.cm” trong hai 
trường hợp sau: 

A) NiIrogen không khuếch tán. 

B) Hai chất khí khuếch tán đẳng mol nghịch chiều. 
2.2. Lập lại bài tập 2.1 ở áp suất 10 am. 
2.3. lóc tính hệ sế khuếch :án của những hỗt. hợp khí sau: 

- Â) Acatcn - k ông khí, 1 œtm=, 0° : 

_ B) Nitrogen - carbon dioxid, 1 s£m, 25% 
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C) HCI - không khí, 2 em, 2ö°C 

D) Toluen - không khí, 1 im, 25°O 

E) Hydrogen - metan, 1 øm, 25°G. 

2.4. Amoniac khuếch tán qua một hôn hợp khí đứng yên gồm 1⁄3 là 
nitrogen và 2⁄3 là hydrogen theo thể tích. Áp suất tổng cộng là 2 am, 
nhiệt độ 50°C. Tính thông lượng khuếch tán của amoniac, theo &gíh. m?, 
qua lớp phim khí dày 0,ã mm khi nồng đệ amoniac hai bên lớp phim 
lần lượt là 10 và 5% theo thể tích. | 

2.5. Một thùng hình trụ hở có đường kính 2 m chứa benzen ở 20° 
tiếp xúc với không khí. Lớp không khí trên bề mặt benzen xem như 
đứng yên có bề dày 5 mưu. Nồng độ của benzen bên kia lớp màng không 
khí là không đáng kể. Áp suất hơi của benzen ở 20°C là 100 rmHg. 
Xác định khối lượng benzen thất thoát mỗi ngày. Cho biết khối lượng 
riêng của benzen là 880 #z/m”, hệ số khuếch tán của benzen trong 
không khí ở điều kiện chuẩn là 7,7x 10” em”Is. 

2,6. Hơi rượu etanol được cho hấp thu từ hỗn hợp hơi rượu - hơi nước 
vào một dung môi không bay hơi ở nhiệt độ 97°C, áp suất 760 mưnHg. 
Hơi rượu được xem như khuếch tán qua lớp màng hỗn hợp hơi nước - 
hơi rượu có bể dày 0,1 mơn. Nông độ mol của hơi rượu bên ngoài lớp 
màng là 80%, bên trong lớp màng tiếp xúc với bề mặt dung môi là 
10%. Hệ số khuếch tán trong hỗn hợp hơi rượu - hơi nước ở 25°C và 
1m là 0,15em2/s. 'tính suất lượng hơi rượu khuếch tán (&k#/5) qua 
lớp màng có diện tích bể mặt là 10 mŸ? 

2.7. Một ống nghiệm đựng bốc hơi CClạ trong môi trường chứa O›s ở 
áp suất tổng cộng là ñ;= 73ð mmHg, nhiệt độ 0°C. Biết tiết điện 
của ống nghiệm là 0/82em?. Chiều cao từ bể mặt chất lỏng đến 
miệng ống nghiệm là 17,1 cm. Áp suất hơi bão hòa của CCH¿ tại bề 
mặt chất lỏng là 33 mm#ig, khối lượng riêng của CCI„ là 1,590 kg/em”. 
Sau 10h, CCI, đã bốc hơi một thể tích là 0,0208em”. Xác định hệ số „ 
khuếch tái của CCl¿ trong Ôa. ' 

2.8. Ước tính hệ số khuếch tán trong pha lỏng ở những trường hợp sau: 

a) Ptamol trong dung địch loãng với nước ở 10°G. 

b) CCl¿ troag dung dịch loãng với etamol ở 15°C (giá trị thực 
nghiệm bằng 1,69x 105 em21s ). 
9.9. Tính thông lượng khuếch tán của NaCl ở 18°0 qua lớp- phim 
nước đứng yên dẩy 0,1 em khi nổng độ ở hai bên bề mặt lớp phim 
lần lượt là 20 và 10%. 


Chươïrtg : 
HỆ Số TRUYỀN KHỐI 


Các phương trình tính tốc độ khuếch tán được trình bày trong 
chương 2 có thể được dùng để tính toán cho quá trình truyền khối ổn 
định qua lớp lửu chất đứng yên có bề dày cho trước. Tuy nhiên, đây 
không phải là một trường hợp phổ biến, vì hầu hết các quá trình 
truyền khối đều xảy ra ở trạng thải chảy rối để tăng sự phản tán lưu 
chất. này vào lưu chất khác nhằm tăng diện tích bể mát tiếp xúc pha, 
từ đó sẽ tăng được tốc độ truyền khối. Dù có sự khác biệt như vậy, 
quá trình truyễn khối trong hầu hết các trường hợp vẫn được biểu 
diễn theo dạng phương trình chung với hệ số đặc trưng được gọi là 
hệ số truyền khối. | 

` Tốc độ truyền khối = (Hệ số truyền khối) (Sơi biệt nông độ! 

Vì nồng độ có thể biểu diễn theo nhiều cách và tiêu chuẩn khác 
nhau nên hệ số truyền khối, ký hiệu là k, có những dạng khác nhau 
cho mỗi trường hợp như sau 


1- Cấu tử A tzuyền qua cấu tử B không tr+yền khối 


la =0, _— ĐÁ _ ì 


MNA+Ng : 
Pha khí: Nụ =Ằg(PẠ, =PA,)= (VÀ —y„)= k,(C, CA) (8.1) 
Pha lỏng: N, =kLứA, —*A,}= hy (Cà, ~€ạ,) (3.2) 


2- Hai cấu tử A và B truyền đẳng mol nghịch chiều 


_ N 
N =—Nha, —__Ö=e 
IN¿ ®° Nà TÚ, | 
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Pha khí: Na = #o{DẠ, — PA,)= ÈyÚA, —#A„)= k,(Cạ, -Ca, ) (3.8) 
Phư lỏng: Nà = k4, —#A,)= hị (Cạ, Ca, ) (3.4) 


Như vậy hệ số truyền khối là lượng vật chất truyền qua một đơn 
vị diện tích bề mặt tiếp xúc pha trong một đơn vị thời gian khi sai. 
biệt nồng độ là một đơn vị. _ 

Hệ số truyền khối là một đại lượng phức tạp. Nó phụ thuộc vào 
tính chất vật lý của các pha (hệ số khuếch tán, độ nhớt, khối lượng 
riêng), nhiệt độ, áp suất, lưu lượng, kích thước hình học đặc trưng và 
cấu tạo của thiết bị truyền khối. 

Bảng 3.1: Quơn hệ giữa các dạng hệ số truyền khối 
Phương trình tốc độ truyền khối : 
ền khối đẳn A truyền qua B g0” 1 
THỰ v TỐ : hệ số truyền khối 
mol nghịch dòng không truyền khốt 
Pha khi 
Na =k5A nof(thời gian) (diện tích) 
ÁP TA Ạ (áp suất) 
NA =K)yAVA = mofi(thời gian) (diện tích) (phần mol) 
mol'(thời gian) (diện tích) (mol/thể 
tích) hay (chiếu dài)/(thời gian) 


Biến đổi: KG PBM ~ ky P 


Pha lỏng : 
Na =kL àCaA \ mot/(thởi gian) (diện tích) (mol/ thể 
| tích) hay (chiều dả)/(thời gian) 
_molt/tthời gian) (diện tích) (phần mol) 


Biển đổi : Kx XBM =K\ XamC =k\C=ki =k» 





-3.1 HỆ SỐ TRUYỀN KHỐI TRDN6 DÒNG CHẢY TẦNG 


Về nguyên tắc, ta không cẩn hệ số truyền khối cho dòng chảy 
tầng, vì trong dòng chảy tầng khuếch tán phân tử chỉ phối cơ chế 
truyền khối và các biểu thức của chương 2 có thể được dùng để tính 
tốc độ truyền khối. Tuy nhiên ở đây sẽ trình bày phương pháp chung 
để xét cả hai trường hợp chảy tầng và chảy rối. Ta sẽ chọn một 
trường hợp tương đối đơn giản để mình họa cho hương pháp chung 
làm cơ sở để khảo sát trường hợp chảy rối. 
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Truyền bhốt từ pha khí oào lớp mừng chất lỏng 
Hinh 8.1 trình bày một lớp màng chất lỏng đang chảy xuống ở 
trạng thái chảy tầng qua mặt phẳng thẳng đứng và tiếp xúc với khí 
A hòa tan vào chất lỏng. Chất lỏng có nồng độ A đồng nhất tại đỉnh, 
CA... Tại bề mặt chất lỏng, nông độ của chất khí hòa tan là C 4, › cân 
bằng với áp suất của A trong pha khí. Vì C„ >Ca nên chất khí hòa 
tan vào chất lỏng. Bài toán là xác định hệ số truyền khối kh, để tính 
lượng khí hòa tan vào chất lòng sau khi lớp phim lỏng chuyển động 
một khoảng ñ. 


Bài toán được giải bằng cách 


giải đồng thời phương trình liên nghiện 
tục của cấu tử A, phương trình ⁄ 
(2.17), phương trình mô tả chuyển C„, (pha lỏng) 
động của chất lỏng, phương trình 
Navier - Stokes. Một số giả sử sau 
đây được đặt ra: _X ưnG, 

l1- Không có phản ứng hóa 
học, r„ = 0 

yaL 


2- Các điều kiện không biến 
đổi theo phương x (mặt phẳng 
thẳng góc với mặt phẳng tờ giấy Hình 3.1: Lóp màng chất lỏng 
có (H.3.1). Do đó tất cả các vi đung chẳy xuống 
phân theo phương z trong (2.17) đều bằng 0. 

đ- Do trạng thái ổn định: ðŒ„/2/ = 0. 

4- Tốc độ hấp thu chất khí là rất nhỏ. Điều này có nghĩa là ứ, 
trong (2.17) do khuếch tán của A là bằng 0. 


ð- Khuếch tán của A theo thương y là không đáng kể so với sự 
Jin. 





chuyển động ‹ của A trong dòng chảy. Do đó: Dẹụp =0 





6- Các tính chất vật lý (Đạp. p,u) là hằng số 
Từ đó phương trình (2 17) thu gọn còn: 





9Œ 3ˆC 
l,—Š. = ÐD A 
" Qy AB D” (3.5) 
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Xác định rằng lượng A bất kỳ hòa tan vào pha-lỏng đang chảy 
xuếng tại vị trí bất kỳ z, trên một khoảng gia tăng y đat được bằng 
khuếch tán theo phươisg z. Các phương trình chuyển động trong điều 
kiện này thu gọn còn: 


: _ 
= 0 (3.6) 





Lời giải của (3.6) với các điều kiện là ư,= 0 tại z = ô và du,/dz = 0 - 
tại z = 0 là: 


} 


pgề” Z+2 3_ 2\9 
=: Tí ví VẠI ă _(2 
tứ 2n [ C3 ] ay1 rẻ Ì (3.7) 
với „là vận tốc trung bình. Bề dây lớp màng là: 


& 
sa CC NG (2PT)ju2 (3.8) 
Pể£ pˆø 
với T là suất lượng chất lỏng qua một đơn vị bề rộng lớp phim theo 
phương x. Thay (3.7) vào (3.5) 


_8?CA- 


. 


3y 
Phương trình (3.9) được giải trong những điều kiện sau: 
1- Tại z = Ô; Ca =CA, tại mọi giá trị của y. 





.. Z 
21z11~(}] (3.9) 


2- Tại z =ô; QCA/dz = 0 tại mọi giá trị của y, vì Hư ¿ có khuếch 
tán tại bề mặt tường. 

3- Tại y = 0; Ca =C tại mọi giá trị của Z. 

Lời giải là một biểu thức tổng quát cho C„ tại z và y bất kỳ, như 
vậy biểu điễn sự phân bố nồng độ Cạ (2) tại y = L như cho thấy trên 
hình 3.1. Giá trị Ca, trung bình tại y = L có thể được biểu diễn như sau: 


ở. .e l 

TÀI — “ÊL _ 07887c 51218n + 01001e 393181 + 0,0359e-10584n + (3.10) 

Cạ, -Cạ, 

VỚI Tị = — —g Suất lượng tổng cộng của quá trình hấp thu là tính 
tị 


cho mỗi đơn vị bề rộng của lớp phim. 


* 
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Nói cách khác, để nhận được hệ số truyền khối cục bộ, ta có thể 
kết hợp (2.4), với dòng chảy theo phương z là không đáng kể 
(N„+Ng =0), với (3.2): 


Ñy z - Dan), = (C2, —Ểa,) (3.11) 

Tuy nhiên, trong trường hợp này do bản chất của chuỗi biểu diễn 

Cự có vi phân không xác định tại z = 0, do đó để tiếp tục ta sẽ sử 
dụng hệ số trung bình cho toàn bộ bể mặt tiếp xúc pha khí - lỏng. 
Suất lượng tại đó A được chất lỏng mang đi tại vị trí bất kỳ y, cho 
mỗi đơn vì chiểu rộng +, là ữ,ö CA, mol/thời gian. Trên một khoảng 


dày cho mỗi đơn vị bề rộng, suất lượng hấp thu dung chất là, zno/thời gian. 


UydCA = kụ(C¿ -CA)dy (3.12) 

_ -PA+CAy đC b _ b 
ô|_ —— — => | k;ởdy = b d 3.13 
.. lE,-c,, Ea. [ ¬ s4 3Ì MỂ ( ) 

ữ.ð, Ứ;-C 
Š..,. “in toa (3.14) 
L.tb LƠ 0-0 
® 


với (3.14) là biểu thức định nghĩa hệ số truyền khối trung bình. 

Với suất lượng nhỏ hay hai pha khí - lỏng có thời gian tiếp xúc 
lâu (thường là số Reynolds cho lớp phim Re = 4f/u nhỏ hơn 100), thì 
chỉ có số hạng thứ nhất của (3.10) là cân thiết. Thay vào (3.14): 


u ồ œ5.123n u bì D 
kruy = -Ý—Ìn———— = ~ (0,241 \) = JAn, 
ŠÈ; „Ê 
— — = Sh„ = 3,41 | (3.16) 
Dạnp 


với Sh biếu diễn chuẩn số vô thứ nguyên Sherwood, tương tự như 
chuẩn số Nusselt của truyền nhiệt. Chứng minh tương tự cho trường 
hợp số Ri.ynolds lớn hay thời gian tiếp xúc ngắn cho: 


6DupT _ 
= (“AB W2 
., KpŠL, ) (8.17) 
Shụ„ = CŠ--Š ReSe)1⁄2 (3.18) 
| 2n E 
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Tích số #e.Se là chuẩn số Peclet, Đe. 
Giá trị trung bình của š; được dùng để tính suất lượng tổng cộng 
của quá trình hấp thu. Như vậy, thông lượng trung bình ý Az; cho toàn 


bộ bề mặt tiếp xúc pha khí - lỏng, cho mỗi đơn vị bể rộng, là sai biệt 
giữa suất lượng của Á trong pha lỏng tại y = L và tại y = 0 chia cho bề 
mặt pha lông. 


ñỗ — = 
Với trung bình logarit của sai biệt nồng độ tại đỉnh và đáy của lớp 
phim là: 
(Ca, -Ca.)-(Q, -CA,) 
Am. 
In... —Â6 
Số liệu thực nghiệm cho thấy giá trị k„;; nhận được lớn gấp hai 
lần giá trị lý thuyết được tính ở trên tại số Reynolds lớn, ngay cả tốc 


độ truyền khối thấp, do ở các gợn sóng tạo nên trên bề mặt chất lỏng 
mà không được xét đến trong các biếu thức toán học. 


3.2 HỆ SỐ TRUYỀN KHỐI ĐỐI LƯU 


Có bốn phương pháp xác định hệ số truyền khối là: 
1- Phân tích thứ nguyên kết hợp với thực nghiệm 
2- Phân tích chính xác lớp - biên 
3- Tương tự giữa truyền moment, truyền nhiệt và truyền khối 
4- Phân tích gần đúng lớp - biên 
Ở đây ta chỉ xét đến ba phương pháp đầu. 
8.2.1 Thông số có ý nghĩa trong truyền khối đối lưu 


(C„ —-CA)w = (3.20) 


Để thiết lập các biểu thức tính hệ số truyền khối các nhà nghiên 
cứu thường sử dụng các thông số vô thứ nguyên. Trong quá trình truyền 
moment có các thông số Reynolds và Euler. Trong quá trình truyền 
nhiệt đối lưu có các thông số Nusselt và Prandtl. Một số thông số này 
cùng với một số thông số mới được xác định sẽ được dùng để tính hệ số 
truyền khối. 
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Các hệ số khuếch tán phân tử của ba quá trình truyền vận đã được _ 


định nghĩa trong các giáo trình cơ lưu chất và truyền nhiệt lần lượt là: 


C Ề: ˆ ~“ v + ˆA h 
Hệ số khuếch tán moment v = ), hệ số khuếch tán nhiệt œ = 2C. 
† pÐ p 


Và hệ số khuếch tán vật chất Đạp 
trong đó: ¡ - độ nhớt, &gn.s; p - khối lượng riêng, kgimẺ 
k - hệ số dẫn nhiệt, W/m.°C; C„ - nhiệt dung riêng, J/%g.°G. 


Như đã biết, các hệ số khuếch tán đều có thứ nguyên là [cbzêu 
dài] thời gian]; như vậy tỉ số giữa hai hệ số khuếch tán bất kỳ phải 
vô thứ nguyên. Tỉ số giữa hệ số khuếch tán moment với hệ số khùếch 
_ tán vật chất được định nghĩa là số Schmidt (5c). 


hệ số khuếch tán momenft v Ịt 
Š& œ “ ——=——=*#ẽ¿ xe (3.21) 
hệ số khuếch tán uộật chất —ˆ Dạụp — pDap 


Số Schmidt đóng vai trò trong truyền khối đối lưu tương tự như số 
Prandtl trong truyền nhiệt đối lưu. Tỉ số giữa hệ số khuếch tán nhiệt 
với hệ số khuếch tán vật chất được định nghĩa là số Lewis (Le). 


_ _hệ số bhuếch tán nhiệt : b ˆ (8.29) 
hệ số khuếch tán uật chất — pC,Đap : 

Số Lewis được để cập đến khi xảy ra đồng thời hai quá trình 
truyền khối và truyền nhiệt đối lưu. Số Schmidt và số Lewis được xem 
như là kết hợp các tính chất vật lý của lưu chất; do đó mỗi số có thể 
được xem như đặc trưng cho tính chất vật lý của hệ khuếch tán. 


U 







CAs ~CA =[Ca¿ - CAÏ(Y) 


_ Hình 3.9: : Profile nồng độ uù uận tốc của lưu chất chảy 
qua bê mặt chất rắn 


Xét quá trình truyền khối của dung chất A từ chất đấn đến lưu 
chất chảy qua bê mặt chất rắn. Profñile nồng độ được biểu diễn như 
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hình 3.2. Trong trường hợp này, truyền khối giữa bề mặt và lưu chất có 
thể được viết là: 


Na = Rc(CA¿ -CA ) (3.23) 


Vì truyền khối tại bể mặt là do khuếch tán phân tử nên quá trình 
truyền khối có thể được biểu diễn bởi: 
đC„ 
NA 3 — Đạp "ự l»- =0 
Khi nồng độ biên, CA. , là hằng số, phương trình trên có thể đơn 
giản còn: 
d(Cạ -Ca,) 
sị dớÏỞc 6n 0 cac TẾ, 
NẠ =~Dan— “| va (3.24) 


Các phương trình (3.23) và (3.24) có thể cân bằng vì cùng định 
nghĩa thông lượng của cấu tử A rời bề mặt vào dòng lưu chất. 


đ 
hạ (CA, -CA, ) = KG” "SỐ, —CAv)|y=o 


Sắp xếp lại được dạng sau: 


họ -d(CẠ = CÁ. )/ đờ „-ọ 
Jm NHƯ MÀU: 
Đạp As— “Áx 
Nhân cả hai vế (3.25) với kích thước hình học đặc trưng L để được 
biểu thức vô thứ nguyên sau: 
hokL -d(CA " CÁ )/dD| ,-o 
—— = —— (3.26) 
Vế phải của (3.96) là tỉ số giữa gradient nồng độ tại bể mặt với 
gradient nồng độ qui chiếu hay tổng quát có thể được xem là tỉ số giữa 
trở lực truyền khối đối lưu với trở lực truyền khối phân tử của lưu chất. 
Như trong truyền nhiệt đối lưu, tỉ số k¿L/Dạp được gọi là số Nusselt 
truyền khối hay còn được gọi là số Sherwood (Sh) 


9.2.2 Phân tích thứ nguyên 


Phân tích thứ nguyên giúp cho việc tiên đoán các thông số vô 
thứ nguyên có ảnh hưởng đến việc thiết lập mối tương quan giữa các 
số liệu thực nghiệm. Có hai quá trình truyền khối quan trọng được 
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xét đến là quá trình truyền khối vào dòng đối lưu cưỡng bức và quá 
trình truyền khối vào pha chuyển động ở điều kiện đối lưu tự nhiên. 
_1- Truyền khối cào dòng đối lưu cưỡng bức 
Xét dòng chảy trong ống tròn kín đối lưu cưỡng bức. Vật chất 
-_ được truyền giữa tường ống và dòng lưu chất do động lực nồng độ 
CẠy -CA. Các biến số và thứ nguyên kèm theo ảnh hưởng đến quá 
trình là: | 


Biến số Thứ nguyên - 
Đường kính ống " 
Khối lượng riêng lưu chất. M/LŠ 
Độ nhớt lưu chất M/Lt 
Vận tốc lưu chất L/ú 
Hệ số khuếch tán lưu chất 12/4 
Hệ số hi Xử khối L/! 





Theo giếng pháp nhóm các biến số của Buckingham Sẽ Xác 
định được ba nhóm số vô thứ nguyên với ba biến số cơ sở là “Đan, p 
và D. “ : 

-p8D°j ô Tạ» Dânp°DÍu VÀ Tạ= D§.pˆ'ụ 
Viết mị dưới dạng thứ nguyên:  = D?„p°D°k, 
- # yM#uyd 
| t` † 
Cân bằng các thứ nguyên: 
| E: 0 = 2a T— 8b + e + 1; ¿+0 =-a— 1 và M:0=b _ 

Giải cho ba số mũ được œ=-—1; b>=0vàe= 1 

Vậy m =kcD/Dạp, chính là số Sherwood. Tương tự, xác định 
được hai nhóm số # còn lại: 

Tạ óc VÀ Tạ =--— =S%c =số Schmidit. 
: Đan PPaz 
Chia Tạ cho Ty được: 


"-.—.. (Đub, Da „ 
Tạ Ð ¿ 


———= le = số teynoids. 
AB- _# 


Kết quả. phân tích thứ nguyên truyền khối đối lưu cưỡng bức 
trong ống tròn được biểu thức có dạng: ˆ 
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Sh = ftRe, Se) : Ø.27) 
Biểu thức trên tương tự với hiểu thức truyễn. nhiệt: | 
Nu = ff(Re, Pr) 

3- Truyền khối uàèo pha có chuyển động do đối lưu tự nhiên 

Dòng đối lưu tự nhiên xảy ra khi có sự biến đổi khối lượng ziêng 
trong pha lỏng hoặc pha khí. Sự biến đổi khối lượng riêng có thể do 
sai biệt nhiệt độ hoặc do sai biệt nồng độ. 

Trong trường hợp đối lưu tự nhiên liên quan đến truyền khối từ 
bề mặt thẳng đứng vào lưu chất kế cận, các biến số sẽ khác với các 
biến số được dùng trong đối lưu cưỡng bức. Các biến số quan trọng 
cùng thứ nguyên có liên hệ-là: 


Biến sế | Kýhiệu _ Thứ nguyên ˆ 


Chiều dài đặc trưng L E 
Hệ sổ khuếch tán lưu chất Dạa tÊ!† 
Khối lượng riêng lưu chất p M13 
Độ nhớt lưu chất ụ M/Lt 
Lực nổi 94pA MII?!? 
Hệ số truyển khối - kc L/t 


Theo định lý Buckingham sẽ có ba nhóm số vô thứ nguyên. Với 
Du, L và ạụ là các biến số cơ sở, ba nhóm số x được thành Tập là: 
Mịc= F3 it Bị) Ví Tân Ttọ = ° 1?uƒp và Tạ = D§„T*uÌgApa 
Giải ra cho ba nhóm rr: 
hc pDap _ 1 1”gAPa 
Tạ ——äŠSÌh; Tạ =— “©=ẽ— Và Rạ=——Ầ 
— Đạp 7u 8 HÖapg 
Nhân mạ và nạ ta được nhóm số tương tự số Grashof trong đối 
lưu nhiệt tự nhiên: 
Dạp, , ØA IpgApaA _ UgA 
nạn, =(Pˆ-AB).(S62PA) „ ~ PP PA - —Ê.*4 =Gr 
ụ AR ụ _X | 
Kết quả phân tích thứ nguyên cho truyển khối đối lưu tự nhiên 
đưa đến phương trình có dạng: 
Sh = ffGr, Sc) (3.28) 


~+.ˆ 
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Với hai trường hợp đối lưu tự nhiên và cưỡng bức, các biểu thức 
nhận được bằng phân tích tứ nguyên cho thấy có thể hiệu ch:ah số 
tiệu thực nghiệm theo ba nhóm số vô thứ nguyên thay vì sáu Liến số 
ban đầu. 


8.9.8 Phân tích chính xác lớp biên nững độ chảy LỄNG « 


Blasius đã thiết lập lời giải chính xác cho lớp biên thủy động lực ` 
học cho dèng chảy tầng song song với mặt phẳng. Sau đó nó được 
thiết lập tương tự cho truyền nhiệt đối lưu. Ở đây lời giải Blasius sẽ 
._ mở rộng cho truyền khối đối lưu trong dòng chảy tầng. 

Ở điều kiện truyền moment ổn định, phương trình lớp - biên cho 
trường hợp hai chiều, không nén được: 


du, 00y l 
= V (3.29) 


Phương trình chuyển động theo phương x với v và áp suất 
không đổi: 
ầ 9 
iu + L5 = ñh Kệ: 
ủx ởy >Ÿ? 





(3.30) 


Với lớp biên truyền nhiệt, phương trình mô tả truyền nhiệt ở 
trạng thái ổn định, không nén, hai chiều, dòng đẳng áp với hệ số Í 
- khuếch tán nhiệt s CHẸ đổi là: 


JN: dT. - gỗ 7 
* 2x | Ùy dy gx] 

Phương trình vi. ` TỊ tương tự áp dụng vào truyền khối trong 
lớp biên nóng độ và giả sử không tạo thêm chất khuếch tán và vi 
phân bậc hai của Cạ theo x, ÊC„/ox?, nhỏ hơn nhiều vi phân bậc 
hai của C¿ theo y. Phương trình được viết cho đòng ổn định, hai 
chiều không nén được với hệ số khuếch tán KHÔNg đổi. 


sẽ | 
ch tu c Dgỗ “ốc. :  . 032 


(3.31) 


lớp biên nổng độ được trình bày trên hình 3. 3 Dưới đấy là các 
_ điểu kiện cho ba quá trình. i 
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Truyền momeat: ¬ =0 tại ;x :0 và -#=]1 tại y = = 
Truyền nhiệt: Su, =0 tại y=0 và _ ng =1 tại y = œ 
_—ứp “SỔ 
Ck-C CA-—C 
Truyền khối: —^ —^% =0 tại uiD và C28 xi tại y = s. 
As — ĐÁ CA... CA, 


Sự tương tự giữa ba phương trình vi phân và ba điều kiện biên 
cho thấy sự tương tự của lời giải cho ba quá trình. Lời giải cho quá 
trình truyền khối đối lưu được xác định khi tỉ số khuếch tán moment 
với tỉ số khuếch tán vật chất v/Ð„„ =S%c =1. Áp dụng kết quả của 
Blasius vào lớp biên “5 độ, ta được gradient nồng độ tại bề mặt. 


“|„e -ÚP, -„ 32 Re 2 


(3.33) 

Phương trình trên liên hệ đến một giả sử quan trọng là tốc độ 
vật chất đi vào và ra khỏi biên tại bể mặt là rất nhỏ để không làm 
thay đổi proñle vận tốc được xác định từ lời giải Blasius. 


Giới hạn của tớp : ĐÃ ...... 
biênnổngđỘ — ___““—___ _„..m“==““#= 
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Hình 3.3: Lớp biên nông độ của dòng chảy tầng qua mặt phẳng 
Khi vận tốc theo phương y tại bề mặt, 0,„, bằng không thì thông 


lượng theo phương y tính theo định luật Fick cũng bằng không. 
Truyền khối từ bể mặt vào lớp biên chảy tầng là: 


Ca | 
Ay | AB ủy yz0 _ | | ( | 


Thay (3.33) vào (8.84) ta được: 


Nặy = Y..... CẠ.~C¿.) — (835) 
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1/2 
| hay: 4y = Dạg|—— —ÍCạ, —CA„) (3.36) 


Thông lượng truyền khối của cấu tử khuếch tán được xác định theo 
hệ số truyền khối là: 


Nay = kọ(CA, —CA„) (3.37) 
Cân bằng hai vế phải của (3.36) và (3.37) được: 
kẹ = AB (0,382Rey2) 
bu : ỞÔ 7 +SẼ SN . 0,382 Re!2 _ (3.38) 


Phương trình (3.38) chỉ giới hạn cho các hệ có số Se bằng một và 
tốc độ truyền khối thấp giữa mặt phẳng và lớp biên. 





0 -~ 2 4 6 B 10 12 
1/2 
= y (Re,)ˆ 


Hình 3.4: Proftle nồng độ cho truyền khối 

trong lớp biên chủy tầng qua mặt phẳng 
Lời giải bằng đổ thị cho (3.32) do Hartnett và Eekert trình bày 
trên hình 3.4. Các đường cong biểu diễn các giá trị dương và âm của 
thông số lớp biên bể mặt, (o,/0„) (Re,)!2, Giá trị đương áp dụng khi 
truyền khối từ bề mặt vào lớp biên và giá trị âm khi truyền khối từ lưu 


chất đến bề mặt. Tại bề mặt thông số lớp biên bằng không, tốc độ 


truyền khối giảm đến khi được xem như không có ảnh hưởng lên 
profile vận tốc. Hệ số góc của đường có giá trị bằng không được xác 
định tại y = 0 bằng 0,332 như tiên đoán trong phương trình (3.38). 
Trong hầu hết các quá trình vật lý liên quan đến truyền khối, 
thông số lớp biên bể mặt không đáng kể, lời giải Blasius được dùng 
cho truyền khối thấp để định nghĩa cho quá trình truyền vận vào lớp 
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biên chảy tầng. Quá trình bay hơi của vật liệu dễ bay hơi vào đòng khí 
chuyển động ở áp suất thấp không thuộc vào trường hợp này. 
Với các lưu chất có số Schmidt khác một, lớp biên nông độ liên 
hệ với lớp biên thủy động lực học như sau: 
là 


với: ö - bê dày lớp biên thủy động lực học; ô, - bể dày lớp biên nống độ. 


= SeU3_ _ (8.39) 


Như vậy phương trình phải nhân với Se!3, Đường biểu diễn nồng 


độ vô thứ nguyên theo nSe''Ở tại ø,„„ =0 được trình bày trên hình 8.5). 


Sự biến đổi nồng độ được cho theo dạng này đưa đến hệ số truyền khối _ 
đối lưu tương tự như (3.88). Tại y = 0, gradient nồng độ là: 


AB _ 
“lờ = 8h, = 0,332Re}°Se!3 (3.40) - 


Kết hợp với (3.34) được: 


—C— = 6h, = 0,332Re}?Se” . (3.41) 





ŸY e2 se1⁄ 
b4 


Hình 3.5: Sự biến đổi nông độ cho dòng chảy tầng trên mặt phẳng 


Hệ số truyển khối trung bình trên mặt phẳng có bể rộng W và ` 
chiểu đài 7 sẽ nhận được bằng cách lấy tích phân. Với mặt phẳng có 
kích thước trên, tốc độ truyền khối tổng cộng, W„ được xác định bởi: 


NẠ = kVA(Cu, =CA<)= | k,(Ca, ~CA„)dA = k,WE(CA; - CA») 


1l 


| 0,332D„ Re}? Se!3dA 
(0„- CA) |? ———— 
A 
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k 1⁄9 
"- E 
Theo đó: &,WL =0,382WDApSct9 [ “Ö*— dy 
: 0 


¬ : ¬ 
k„L = 0.889D.„SeU2(1=Py2 |x 123: = 0,664DapSc'°(“EP)!? 1! 
ANH: i 
và S ¿ Shy = 0,664Re}? Se13 (3.42) 
Đạp . : 
Số Sherwood cục bộ tại vị trí x liên hệ với số Sherwood trung 
bình cho toàn mặt phẳng. ` 


Sh„, = 95h, _ | : (3.43) 

Phương trình (3.41) và (3.42) đã được kiểm chứng bằng thực nghiệm. 

_8.2.4 Tương tự giữa truyền khối, truyền nhiệt và truyền moment 

Khi phân tích quá trình truyền khối đối lưu, chúng ta đã nhận 
thấy sự tương tự giữa các phương trình vi phân truyền khối, truyền 
nhiệt và truyền moment và trong các điểu kiện biên khi gradient 
truyền vận được biểu diễn theo các biến số vô thứ nguyên. Sự tương 
tự này cho phép tiên đoán lời giải cho các quá trình truyền vận tương 
tự. Ở đây, ta sẽ xét một số tương tự trong số hiện tượng truyền vận 
có cơ chế tương tự. | 

Sự tương tự giữa các quá trình truyền vận cần năm điều kiện sau 
cho hệ thống: _ _ 

1- Tính chất vật lý không đổi. _ 

2- Không sinh ra nhiệt và vật chất trong hệ, nghĩa là không xảy 
ra phản ứng hóa học đồng thể. ¬. : 

J- Không phát xạ hoặc hấp thu bức xạ nhiệt. 

4- Không có phân tán độ nhớt. _ | 

5- Truyền khối không ảnh hưởng lên profile vận tốc, như vậy tốc 
độ truyền khối là thấp . _ 

1- Tương tự Reynolds _ 

Là tương tự đầu tiên được thiết lập cho quá trình truyền nhiệt 
và truyền moment. Mặc dù tương tự này có giới hạn trong ứng dụng 
nhưng nó đã thúc đẩy việc xác định các tương tự khác tốt hơn, và 
được sử dụng khá thành công để phần tích hiện tượng lớp - biên phức 
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tạp của khí động học. 


Reynolds phát biểu là cơ chế của Mhuyểu mcment và truyền nhiệt 
là giống nhau. Với lớp biên chảy tầng điều này đúng với số Pr và số 
Sc bằng một. Ví dụ, nếu ta xét đòng chảy tầng trên mặt phẳng có 
Sc = 1, biểu thức liên hệ giữa profile. Mudi độ và profile vận tốc trong - 
| các lớp biên là: 


9 „CA Ca ở /U, _ 
2y Cặ_ TỐ D9” ty b_ lờn9 (3.44) 


Tại lớp biên kế mặt phẳng, tại đó y = 0, ta nó thể biểu diễn 
thông lượng theo hệ số khuếch tán hoặc hệ số truyền khối: - 


` = Đan 2 (Cà “Ổn, JÌysó = k„(Cs —C¿..) | (3.45) 


_ Kết hợp hai phương trình (8.44) và (3.45) trên sẽ được biểu thức 
liên hệ giữa hệ số truyền khối với gradient vận tốc tại bể mặt: 


hà = ~——*|,-ọ l (3.46) 
Hệ số ma sát bề mặt Fanning ƒ liên hệ với gradient vận tốc theo: 


— + — 2/3 j„ 
ou2/2 pu? 





(3.47) 


Sử dụng định nghĩa trên ta có thể sắp xếp (83.47) để nhận tương | 
tự Reynolds cho truyền khối với những hệ có số Schmidt bằng một: 





L. BE ¿ _ (3.48) 
ẤN 2 
(3.48) tương tự với truyền nhiệt cho số Prandt] của hệ bằng một: 
-EBÐ V5 Tí _ _— (849) 
pU.C„ 2 


với h là hệ số cấp nhiệt. | 
Số liệu thực nghiệm cho quá trình truyền khối vào dòng khí thỏa 
gần đúng (3.48) nếu hệ có số Schmidt gần bằng một và nếu trở lực 
của dòng do ma sát bề mặt; ngoài ra, (3.48) không dùng để mô tả các 
hiện tượng có lôi cuốn hình dạng. | 


“tt 
«. 
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2- Tượng tự Chilton - Colburn 
Trong phần trên, lời giải chính xác cho dòng chảy qua mặt phẳng: 


$h, = 0,322.Re^. Se” (3.50) 
Nếu chia cả hai vế phương trình cho Re,.Se!ở ta được: 


%h,  _ 0/332 ¬ r8/E31 


Re, Se13 Re}? 


Phương trình này sẽ biến thành tương tự Chilton - Colburn khi 
ta thay vào phương trình trên lời giải Blasius cho lớp biên chảy tầng 





5h _ _Sh, Qc/3 „ :ả 
Re,Sc!3  Re,Sc ` 8 
2/3 
hy:  (2“)/_M )(PÖAg(g,y9 „ #9€—_ƒ (3.52) 
DạẠp XU, gn K“ : 
5 R Sh k 2/3 : 
Thừa số —*r* th được Chilton và Colburn (1933) 
Re, Sc Đ„- _ 


kiểm chứng thực nghiệm và được ký hiệu bằng 7p cho truyển khối. 
Tương tự này có giá trị cho các chất khí và các chất lỏng trong khoảng 
0,6 < Sc < 2590. Tương tự Chilton-Colburn thu gọn còn tương tự Reynolds 
khi Š%c = 1. Tương tự Colburn cho truyền nhiệt được định nghĩa là: 


Đụ mi RE mổ | (3.53) 


pU..C, 2 


Tương tự Chilton - Colburn đây đú là: 
Jp = JHm „ (3.54) 


liên hệ ba loại quá trình truyễn vận trong một biểu thức. Phương 
trình (3.54) chính xác cho mặt phẳng, và phù hợp cho các hệ có dạng 
hình học khác không có lôi cuốn hình đạng. Với các hệ có lôi cuốn 
hình dạng | | _ 


'3.557 


hay: | 





Er?® „ —t se (3.56) 
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Phương trình (3.56) liên hệ truyền nhiệt và truyền khối đối lưu, 
nó cho phép xác định một hệ số truyền vận chưa biết thông qua 
những thông tin nhận được từ quá trình truyền vận l:hác. Biểu thức 
có giá trị cho các chất khí và chất lỏng trong khoảng 0,6 < %e < 2500 
và 0,6 < Pr < 100. "¬ 

Trên đây ta chỉ xét đến hai tương tự Reynolds, và Chilton - Colburn, 
các tương tự khác có thể đọc thêm trong giáo trình “Lý thuyết 
Truyền vận”. 


3.3 XÁC ĐỊNH THỰC NGHIỆM HỆ SỐ TRUYỀN KHỐI 


Do tính phức tạp của quá Dòng xước 
trình truyển khối xẩy ra lợn 
trong các thiết bị thực tế, nên 
hiếm có các phương trình cơ 
bản truyền khối trong các 
thiết bị này, nên các phương . 
pháp thực nghiệm dựa trên 
phân tích thứ nguyên và các Gờ phản 
tương tự bán lý thuyết được Phối lỏng 
dùng để thiết lập nên các 
nhương trình tính toán. 
Phương pháp được thực hiện 
gồm các bước sau: 

1- Hệ số truyền khối È 
được nghiên cứu trong các 
thiết bị thí nghiệm, trong đó 
xác định được điện tích bể 
mặt tiếp xúc pha và không 
xảy ra hiện tượng tách lớp - 
biên. Thiết bị tiêu biểu cho ` ¬-— 
dạng này là cột thành ướt . 
(H.8.6), nó cung cấp các thông 
_tin giá trị về quá trình truyỄ" ˆ vụng không 
khối ở trạng thái chảy rối. xảy ra 
Cột thành ướt chủ yếu là mật — tuyển khối 
ấng thẳng đứng với bộ phận 
yên đỉnh tạo cho chất lỏng Hình 3.6: Cột thành ướt 


Ệ Vùng không xảy ra 
truyền khối 















Phần cột thành 
/ thấm ướt 


_.—. | | “.¬.............-. lLj 


ˆ 









—————————————————*x``` `... ...`6 `5... 


Dòng khí vào 
hay ra 
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chảy thành màng dọc theo mặt trong của ống từ thành trên xuống đưới 
do tác dụng của trọng lực. Nói chung, trong cột thành ướt hai pha khí, 
lỏng chuyển động song song và ngược chiều với diện tích bể mặt tiếp 
xúc pha xác định được và không có hiện tượng lôi cuốn hình dạng. 

2- Quá trình truyền khối đến các chất lỏng chuyển động trong 
ống ở trạng thái chảy rối, được khảo sát bằng cách dùng các ống làm 
bằng vật liệu có độ hòa tan thấp và đo tốc độ hòa tan của chất rắn 
ứng với các lưu lượng lỏng khác nhau. Một kỹ thuật khác là tạo tường 
ống thành một điện cực, và thực hiện phản ứng khử điện hóa trong 
điều kiện dòng điện bị giới hạn bởi tốc độ truyển khối của ion tác 
chất đến tường. | 

3- Truyền khối mặt ngoài, chẳng hạn khuếch tán tới các hạt hay 
mặt ngoài ống, khác với truyền khối bên trong như ở trên vì có đòng 
chảy lớp - biên trên một phần bể mặt và thường có hiện tượng tách 
lớp - biên. Hệ số truyền khối trong trường hợp này có thể được xác 
định bằng cách nghiên cứu quá trình bốc hơi chất lỏng từ chất rắn 
xốp ẩm. Tuy nhiên, không dễ dàng khẳng định là không có ảnh 
hưởng của trở lực truyền khối bên trong. Có thể giảm thiểu ảnh 
hưởng trên nếu chất rắn được làm bằng vật liệu hơi hòa tan trong 
chất lỏng hoặc. thăng hoa nếu dùng pha khí. Phương pháp này cũng 


cho phép đo hệ số truyển khối cục bộ tại những điểm khác nhau trên 
hạt hoặc hình trụ rắn. ` 


4- Cuối cùng, các thí nghiệm được thực hiện trên các thiết bị thí 
nghiệm thực tế, chẳng hạn như tháp chêm, tháp mâm xuyên lỗ, tháp 
mâm chóp, trong đó diện tích tiếp xúc pha thay đổi theo điều kiện vận 
hành. Tốc độ truyền khối được biến đổi ra thành hệ số truyền khối thể 
tích È.ø, với a là điện tích truyền vận cho một đơn vị thể tích thiết bị. 
Đôi khi a được xác định bằng ảnh chụp để có thể xác định riêng biệt 
các biểu thức tính ø và &. Trong hầu hết các trường hợp đều có hai pha, 
nhưng trở lực trong một pha thường được làm cho không đáng kể để có 
thể xác định được k.ø cho pha kia. Ví dụ, hệ số truyễn khối cho lớp 
phim khí trong cột chêm được xác định bằng cách cho bếc hơi chất lỗng 
tinh khiết vào đòng khí chuyến động và không có trở lực khuếch tán 
trong pha lóng. Tương tự hấp thu khí nguyên: chất vào nước sẽ khử 
được trở lực trong lớp phim khí giúp cho việc xác định hệ số truyền 
khối trong lớp phim lỏng. ` X.. pm — sử : 
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Phân tích thứ nguyên được dùng để qui hoạch thí nghiệm và 
biểu điễn kết quả dưới đạng các nhóm số và phương trình vỏ thứ 
nghiệm. Các tương tự giữa ma sát cúa dòng chảy, truyền nhiệt và 
truyền khối cũng là những hướng dẫn hữu ích cho thực nghiệm. 


3.4 HỆ SỐ TRUYỀN KHỐI QUA CÁC DIỆN TÍCH BỀ MẶT TIẾP XÚC 
PHA XÁC ĐỊNH 


Trong phần này các biểu thức được trình bày cho các quá trình 
truyền khối giữa các lưu chất hay giữa lưu chất và chất rắn trong đó 
xác định được diện tích bề mặt tiếp xúc pha A. 


Bảng 3.3: Các chuẩn số uô thứ nguyên tương tỉng 
giữa truyền khối uà truyền nhiệt 


Truyền khổi. Truyền nhiệt 


1.HReynolds He = — Reynolds Re 


2.Schmidt:  S%c = Pranơill: 


3. Shorwood: Sh = .= = koFauR!Ð Nuụsselt; 


AB P.Dap 
_ kcPsD : ky„RTD _ 
PtDaa P.Dap 


ề : = 2 p 
4.Grashol: Gr z ớg Grashol: Gr z gD “4T 
_C 


5. Peclelt: Ps = Ra.Sc z 04 





Dạp 
Ký hiệu: | 

C; : nhiệt dung riềng, kJ /kq.°C =P, _¡ ấp suất tổng, atm 
D : kích thước hình học đặc trưng, m v  ;vận tốc, ms 

Dạp : hộ số khuếch tán, em?/shay m/s  w  : hệ số khuếch tán nhiệt k/Œ, p.m°/s 
g : gia tốc trọng trường, m/s? B _: hệ số dãn nở thể tích = 1/T, °C'! 
h : hệ số cấp nhiệt, WrỶ.°C M- : độ nhớt, kgm.s 
k : hệ số dẫn ¡:hiệt, W m°C v : độ nhớt đông học = tưp,m°/s 

P : khối lượt riêng, kg mề 


kẹ.ko.ky... ¬: hộ số truyền khối, raofh. mÊ .(đơn 
| vị động lực) 
L~ : áp suất riêng phần, atn 
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8.4. } Dòng chảy trong ống. 


-_ Tương tự như quá trình cấp nhiệu cho dòng chảy trong Ấng, 
phương trinh chuẩn số để tính hệ số truyền khối cho dòng chảy trong 
ốr.g là: | 


S%h = 0,023 Ret2sel⁄3( U14: | (3.57) 
Hụy : 

Đây là phương trình đơn giản nhất mà kết quả thực nghiệrì 
tương đối phù hợp tốt trên một khoảng giá trị rộng của sế Sc và Re. 
trong đó H„ là độ nhớt cúa lưu chất tại tường. Một dạng khác của 
(3.57) nhận được bằng cách chia (3.57) cho Re.Sc để được thừa số Jp 


giếng với. Nhóm số (tụ, )*!“ thường gần bằng 1,0 cho truyền 
khối nên có thể bỏ qua: 


jp = Jụ = : = 0,028Re 9? (3.58) 


Tương tự được biểu diễn theo phương trình trên là dạng tổng 
quát cho truyền nhiệt và truyền khối trong cùng thiết bị. 

Một biểu thức tương đối chính xác hơn cho dòng chảy trong ống 
được thiết lập cho các khoảng số Schmidt khác nhau. Số liệu cho quá 
trình bốc hơi một số chất lỏng trong cột thành ướt (H.3.6) được xác 
_ định với số mũ hơi cao hơn cho số Reynolds và số Schmidt: 


Sh = 0,023 Re°#SL se044 (3.59) 


Số Schmidt thay đối từ 0,6+ 2,50 và trên khoảng giá trị hẹp này 
sự khác biệt của số mũ của (3.57) và (3.59) không ảnh hưởng nhiều 
lên giá trị hệ số truyền khối. Sự khác biệt trong số mũ có ý nghĩa là 
do truyền khối đến bề mặt lỏng có thể có gợn sóng và truyền khối 
đến bề mặt rắn phẳng. 

Biểu thức cho quá trình truyền khối ở số Schmidt cao (từ 430 
đến 10.000) được xác định bằng cách đo tốc độ hòa tan của các ống 
acid benzoic vào nước và các chất lỏng nhớt (Harriott, P và R.M. 
Hamilton, 1965): 


S%b = 0/0096 Re?918 Gạ0,346 " (3.60). 
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Sự khác biệt giữa số mũ của chuẩn số Sebmidt và giá trị 1/8 là 
không đáng kể, nhưng số mũ của số Reynolds lớn hơn 0,80 nhiều. 
Các nghiên cứu khác về truyền nhiệt với số Prandtl lớn cũng cho kết 
quả tương tự. 

3.4.2 Dòng chảy thẳng góc với hình trụ 

Biểu thức 7p theo Re cho dòng không khí chuyển động thẳng 
góc với ống hình trụ đơn được trình bày trên hình 3.7. Giản đồ cho 
thấy sự trùng hợp giữa truyền nhiệt và truyền khối chứng tỏ là có sự 
tương tự tốt giữa truyền nhiệt và truyền khối cho cả đòng chảy bên 
ngoài lẫn dòng chảy bên trong ống. 
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Ra = _ DQ/u 
Hình 3.7: Truyền nhiệt uà truyền khối cho dồn chảy 

| qua hình trụ đơn 

3.4.3 Dòng chảy qua hạt đơn hình cầu 
Với quá trình truyền khối cho hạt đơn hình cầu có đường kính 
D,, số Sherwood tiến đến giá trị giới hạn dưới bằng 2,0 khi số - 
Reynolds tiến đến không. Phương trình đơn giản tương đối chính xác 
cho số Reynolds đến 1.000 là dạng hiệu chỉnh của phương trình 
Frossling (197): 


%hb = 9,0(1+0,376Re!⁄2, Se!3) (3.61) 


64 CHƯƠNG 3 


"Trên hình 3.8 cho thấy khi số Reynolds tăng dần, độ dốc cũng 
tăng theo số mũ 1/2 của số Reynolds phù hợp với thuyết lớp - biên áp 
dụng vào phần trước của hạt cầu ở đó phần lớn quá trình truyển khối 
xảy ra ở số Reynolds trung bình. Ở số Reynolds lớn truyền khối xảy 
ra trong vùng chảy rối trở nên quan trọng và ảnh hưởng của lưu 

lượng tă +g lân. 
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Hình 3.8: Truyền nhiệt uà truyền khối, dòng chảy qua hạt đơn 
hình câu (đường liên mét) uà tháp chêm (đường nét đứt) 
Biểu thức của hình 3.8 cho các giá trị khá thấp khi số Reynolds 
thấp và số Peclet cao. Trong trường hợp này phương trình chuẩn số là: 


Sh = (4,0+1, 21Pe®/9)0⁄2 (3. 62) 


Giá trị giới hạn của số Sherwood Hằng 2,0 tương ứng với bẻ ng 
hiệu dụng của lớp phim là Ø,/2 nấu diện tích bể mặt truyền khối - 
được lấy bằng điện tích mặt ngoài của hình câu. Trong trường hợp 
này gradient nồng độ thực sự kéo dài ra vô cực và diện tích truyền 
khối cũng tăng theo khoảng cách từ bề mặt và như vậy bề dày hiệu 
dụng của lớp phim nhỏ hơn nhiều giá trị được ước tính từ dạng của 
profile nông độ. | 
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3.4. Truyền khối trong tháp chêm 


€5 rất nhiều nghiên cứu về truyền khối và truyền nhiệt từ pha 
khí hoặc pha lỏng đến các hạt trong tháp chêm. Các hệ sế truyền 
vận tăng theo khoảng căn bậc hai vận tốc khối lượng và lũy thừa 2/3 
hệ số khuếch tán, nhưng các biểu thức được trình bày khác nhau 
đáng kể, ngược lại với trường hợp các kết quả gần giống nhau của_ 
hạt cầu đơn. Một phương trình phù hợp tương đối với các số liệu thực | 
nghiệm là: : 
Š “s R33 1ịj(hOyoaB — (8.88). 

“l 


to 


_ Tương đương với phương trình: | 
ŠÑhb =.1,17ReÐ®585 gẹ1⁄2 (3.64) 


Các phương trình (3.63) và (3.64) được sử dụng cho các hạt hình 
cầu hoặc các hạt rắn gần hình cầu tạo nên tầng hạt có độ rỗng từ 4Ô 
đến 45%. Với tầng hạt hình trụ các phương trình này có thể sử dụng_ 
được với kích thước hình học đặc trưng bằng đường kính của hình 
trụ. Với các tầng hạt có độ rỗng cao hơn hoặc các hạt rỗng hay vòng 
phải sử đụng các phương trình của Gupta, A.S và Œ.Thodos (1862). 

Để so sánh truyền khối trong tháp chêm với truyền khối cho hạt 
cầu đơn, vẽ số Sherwood tính được theo (3.64) lên hình 3.8 cùng với 
các biểu thức cho hạt đơn hình cầu. Các hệ số cho tháp chêm lớn hơn _ 
2 đến 3 lần hệ số cho hình cầu ở cùng số keynolds. Hầu hết sự khác ` 
biệt này là do vận tốc khối lượng thực tế treng tháp chêm lớn hơn. 
Số Reynolds được tính với vận tốc biểu kiến, nhưng vật tốc khối 
lượng trung bình là G/z, với e là độ rỗng của tầng và ân tốc cục bộ 
tại một vị trí trong tầng lại càng cao hơn. Để ý rằng các đường nét 
đứt trên hình 3.8 không kéo dài đến các giá trị thấp của Re vì các hệ 
số truyền khối trong tháp ehêm không thể thấp hơn hệ số truyền 
khối cho các hạt cầu đơn. : : 

3.4.5 Truyền khối đến các hạt lơ lửng ˆ 

Khi các hạt rắn lơ lửng trong chất lỏng được khuấy trộn, giá trị 
ước tính tối thiểu của hệ số truyền khối có được bằng cách dùng vận 
tốc cân bằng của hạt trong chất lỏng đứng yên để tính số Ro trong. 
(3/61). Ảnh hưởng của đường kính hạt và sai biệt khối lượng riêng 
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trên hệ số truyền khối tối thiểu &¿r được trình bày trên hình 3.9. Hệ 
số truyền khối không thay đổi nhiều theo đường kính hạt vì tăng vận 
tốc cân bằng và số Reynolds làm cho số Sherwood gần như tỉ lệ với 
đường kính hạt. 


Giá trị thực tế của hệ số truyền khối thường lớn hơn È¿„vì gia tốc 


và giảm tốc thường xuyên nên làm tăng vận tốc trượt trung bình. Tuy 
nhiên tỉ số *k /kẹạy thay đối trong khoảng từ 1,5 đến 8 cho một khoảng 


rộng đường kính hạt và điều kiện khuấy. 
8.4.6 Truyền khối đến các giọt và bọt 


0, 10 E——®x —- + + 





TH — KH. 
H——- —-——¬—- >>— 


LỊ: 
Ĩ — 1 —-= 
| jiU. | | 


_ liẾ 


“+ HT —ễễẮẶ TT Ắ——— —=-- _—=——_-"ï 


R 3 
NT  . =. 
— | 





1 2 4 6810 2 4 68100 2 4 6 81.000 2 4á 8 810.000 
Đường kính hạt, D,, um 


Hình 3.9: Hệ số truyền khối của các hạt rơi trong nước 


Khi các giọt nhỏ chất lỏng rơi qua đòng khí, sức căng bể mặt có 
khuynh hướng làm cho các giọt gần như hình cầu và các hệ số truyền 
khối đến bề mặt giọt được lấy bằng hệ số truyền khối cho các hạt cầu 
rắn. Tuy nhiên, ứng suất cắt đo lưu chất chuyển động qua bể mặt giọt 
làm cho giọt có chuyển động hình xuyến nên giảm trở lực truyền khối 
cả bên trong và bên ngoài giọt. Mức độ biến đổi phụ thuộc vào tỉ lệ của 
các độ nhớt của lưu chất bên trong và bên ngoài với có hoặc không có 


sự hiện diện của các chất dạng hoạt động bể mặt mà nó có khuynh 
hướng tập trung tại bể mặt. 
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Với giọt có độ nhớt thấp rơi qua chất lỏng nhớt không có chất hoạt 
động bề mặt sẽ không hiện điện lớp biên vận tốc trong lưu chất ngoài. 
Các phân tố lưu chất tiếp xúc với giọt trong thời gian ngắn. Như vậy, 
thời gian tiếp xúc hiệu dụng là thời gian để giọt rơi một khoảng cách 
bằng với đường kính của nó, và áp dụng Mộ -iÊh thẩm thấu ta được 


phương trình: 
b. = 9 ch (3.65) 
h 


Nhân hai vế với D;/Ð¿p cho: 


Sh = TH N, Ẻ —_ y2 “ã | (8.66) 

xẻ n ` PDạp _ 
So sánh (3.66) với (3.61) cho hạt cầu cho thấy do có sự chuyển 
động vòng tròn bên trong nên có thể tăng * bằng hệ số. khoảng 


1,8Se° hay khoảng 5,7 khi Se = 10. 


Thực nghiệm cho thấy hệ số truyền khối phù hợp với phương trình 
(3.65) cho trường hợp các giọt rơi tự do, nhưng tròng nhiều trường hợp 
do giọt có độ nhớt cao hoặc có chất không tỉnh khiết trong giọt làm 
giảm chuyển động trong giọt dẫn đến giá trị của hệ số truyền khối của 
giọt chỉ hơi lớn hơn của hạt cầu. Do đó, khó tiên đoán *„ trong ứng 
dụng thực tế, và nói chung tính toán truyền khối dựa trên các hệ số 
truyền khối thể tích *¿œ được ước tính từ phòng thí nghiệm hoặc sản 
xuất thử. | 

Tương tự như vậy cho trường hợp truyền khối giữa bọt khí nổi lên 
qua chất lỏng. Các bọt có đường kính 1 mưn hoặc nhỏ hơn tác dụng 
như hạt cầu trong khi các bọt đường kính 2 mm hoặc lớn hơn có 
chuyển động tuần hoàn tự do. Các bọt lớn vài mưn có hình đạng dẹt 
xuống và dao động khi nổi lên làm việc tiên đoán hệ số truyền khối 
trở nên khó khăn hơn. Tương tự như truyền khối tới giọt lồng, các 
phương trình thiết kế cho các hệ thống sủi bọt KRÓI tiền trên hệ số 
truyền khối thể tích. 

Với các giọt và bọt trở lực tiền khối trong cả hai pha có thể 
đáng kể. Khuếch tán bên trong giọt đứng yên (không chuyển động tuần 

hoàn) là một quá trình không ổn định nhưng để tiện lợi ta sử dụng hệ 
_ gố truyền khối hiệu dụng bên trong: 
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: - hệ số truyền khếi hiệu dụng bên trong : 


(3.67) 
với: & 


Dạụp - hệ số khuếch tán bên trong giọt; Ð, - đường kính giọt. 
BÀI TẬP 


ở.1. Tìm hệ sế truyền khối của pha khí trong trường hợp sau: 

Một dòng khí loãng SO; trong không khí thỏi trong một ống 
tròn hình trụ có bể mặt trong của ống được thấm ướt bởi một lớp 
màng nước (cột thành ướt) với các đữ kiện sau: đường kính ống 95 
mm, nhiệt độ 29°C, vận tốc dòng khí 2,18 m⁄s, độ nhớt của dòng khí 
là 0,0178 cP, khối lượng riêng của dòng khí 1,22 kg/m, hệ số 
:huếch tán của SO, trong không khí 0,122x 10 mÊ/s, 


3.2. Hệ số truyền khối cho dòng chấy thẳng góc với ống trụ cho bởi 
phương trình chuẩn số sau; _ 


Sh = 0,43 + 0,532 Re°5 Se°!! với 1 < Re < 4000 


Chuẩn số 8h và Re được tính theo đường kính ống và các tính 
chất của lưu chất được tính ở nhiệt độ trung bình của đòng lưu chất 
và ống trụ. Ước tính tốc độ thăng hoa của ống hình trụ bằng Ủy có 
đường kính 6mm. đặt thẳng góc với dòng khí chuyển động có vận tốc 
3m/s. Nhiệt độ tại bể mặt chất rắn là 43°C và áp suất hơi của UF, 
tại nhiệt độ này là 4C2 mưHg. Các tính chất vật lý của đòng khí là 
_ khối lượng riêng 4,1 3g/mŠ, độ nhớt 0,027 eP, hệ số khuếch tán là 

_0,09x 107 m2/s,- _ 
- 8,8. Không khí ở 38°C và 2 am được cho qua tầng hạt naphtalen 
-_ hình cầu có đường kính 12,5 mm với vận tốc 2 m/s dựa trên tiết điện 
trống của tầng. Áp suất hơi của naphtalen là 117 mmHg. Tầng có độ 
rỗng là 0,4. Tính suất lượng bay hơi của naphtalen qua 1znŸ tầng 
hạt. | _ _ _ 


3.4. Powell cho bốc hơi nước từ bể mặt ngoài của ống hình trụ vào 
dòng khí thổi song song với trục ống. Nhiệt độ không khí là 25°C, 


;¡ _ “ấp suất 1 aim. Kết quả cho bởi biểu thức sau: _ 
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với: ¿ø - lượng nước bốc hơi, g/s cm? 
p¿ - áp suất riêng phần của hơi nước trong dòng khí, mưnÖHg 
P;„- áp suất hơi nước bão hòa tại nhiệt độ bể mặt, zuHg - 
u - vận tốc của dòng khí, em/s; ï - chiều dài của hình trụ, em 
a) Biến đổi biểu thức trên thành dạng: 


Shu 
°Ïằn = RoscDs = 9 (Re,) 


với (Re,) là số Reynolds dựa trên chiều dài hình trụ. 


b) Tính tốc độ thăng hoa từ ống hình trụ bằng naphtalen có đường 
kính 7ð mưn, dài 600 mm vào dòng khí CO; nguyên chất chuyển động 
với vận tốc 6 zw⁄s, 1 œimn, 100°C. Áp suất hơi của naphtalen tại nhiệt độ 
bề mặt là 10 mưnzHg và hệ số khuếch tán là 0,0515 em2/s ở 0°C, 1 qm. 
Biểu điễn theo đơn vị gram naphtalen bốc hơi". 


3.ð. Nước được cho chảy xuống thành lớp màng ở mặt trong cột thành 
ướt trong khi dòng khí được thổi lên bên trong ống. Đường kính của cột 
là 2ð mm, suất lượng dòng khí là 2500 kg/h.m” tiết diện cột. Giả sử 
nhiệt độ trung bình của dòng khí trong cột không đổi và bằng 37°C, 
của nước là 21°C và hệ số truyển khối giả sử là không đổi. Áp suất 
trong cột bằng 1 am. Tính áp suất riêng phần của hơi nước trong dòng 
khí ra khỏi cột nếu tháp cao 0,9 m. 

3.6. Ước tính hệ số truyền khối lớp phim lỏng cho By khuếch tán từ 
bọt khí nổi lên qua nước ở 20°C. Chọn kích thước bọt là 4,0 ;zzm; giả sử 
bọt hình câu và có chuyển động tuần hoàn nhanh của khí trong bọt. Bỏ 
qua sự biến đổi kích thước bọt khi nổi lên, tính tỉ lệ O; đã được hấp 
thu từ không khí nếu nước không chứa O, hòa tan. 


3.7. Các hạt câu nhỏ acid benzoic được hòa tan vào nước trong một 
bình khuấy. Nếu số Sherwood xem như không đổi bằng 4,0; chứng minh 
thời gian hòa tan hoàn toàn phụ thuộc vào kích thước ban đầu của hạt. 
Xác định thời gian để hòa tan hoàn toàn các hạt 100m trong nước 
tính khiết ở 25%Œ. _ 


3.8. Winding và Cheney (1948) đã cho một dòng không khí thổi qua 
một hàng ống làm bằng naphtalen. Các thanh được xếp xen kẽ, đòng 
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khí thổi thẳng góc với trục của thanh. Hệ số truyền khối được xác 
định bằng cách đo tốc độ thăng hoa của naphtalen. Với hình dạng, 
kích thước và khoảng cách giữa các thanh naphtalen cụ thể, dòng khí 
ở 1 dm, 838°C, hệ số truyền khối được xác định bằng hệ thức thực 
nghiệm sau: 


k¿ = 0,01335G'058 


với: Œ' - suất lượng biểu kiến của dòng khí, kg/h.m? 
k¿- hệ số truyền khối, kz»ol/h. m”.(atm). 


Ước tính hệ số truyền khối cho quá trình bốc hơi nước vào đòng 
khí hydrogen khi có cùng sắp xếp hình học như trên khi dòng khí 
hydrogen có vận tốc biểu kiến là 15 m⁄s, 38°C, áp suất 2 dmn. Hệ số 
khuếch tán của naphtalen - không khí ở 1 ø#n, 38°C là Dạp = 0,025 m”h, 
của nước - hydrogen ở 0°C, 1 zm là Dạụp = 0,268 mỶ”/h | 
3.9. Baker và Treybal (1960) đã đưa ra phương trình chuẩn số để tính 
hệ số truyền khối trong trường hợp hòa tan các tinh thể ngậm nước của 
chất rắn vào dung môi là nước trong bình khuấy trộn như sau; 


Ẩ_ +p T 


AB 


=0,052Re?°®13, se95 


với: 7 - đường kính bình khuấy, m; Re,- số Reynolds cho bình khuấy 


Một bình có đường kính 0,9 zm, cao 1,2 m chứa 570 &gø nước và được 
khuấy bằng cách khuấy có đường kính 0,3 m với số Reynolds là 
Re, = 100.000. Tại một thời điểm, người ta cho vào bình 113 *šg tính 


thể CuSO,.5H;O có dạng đồng nhất, đường kính 12,5 zmưn 
a) Ước tính tốc độ hòa tan lúc ban đâu, šg/h 


b) Ước tính thời gian cân thiết để (1) hòa tan 5ð kg tỉnh thể và (2) 
hòa tan hoàn toàn tỉnh thể, 

Giả thiết uà số liệu: Nhiệt độ không đổi ở 20°C. Với CuSO, trong 
nước có Dạg =0,73x10em”/s. Khối lượng riêng của tỉnh thể ngậm 
nước là 2310 &g/m”. Độ nhớt của dung dịch là 1 cP, khối lượng riêng là 
1.000 kg/mỶ. Tinh thể có đạng hình cầu và giữ nguyên dạng khi hòa 


tan. Độ hòa tan ở 20°C của CuSO,trong nước là 0,0229 phân mol 
CuSO,. 


Chương 4 


TRUYỀN KHỐI GIỮA HAI PHA 


Trong Chương 2, 3 ta đã xét qua quá trình khuếch tán trong một 
pha. Tuy nhiên, trong hầu hết các quá trình truyền khối bai pha 
không hòa tan được cho tiếp xúc với nhau để thực hiện quá trình 
truyền vật chất giữa hai pha. Tốc độ khuếch tán trong mỗi pha tùy 
thuộc vào gradient nông độ dung chất trong pha đó, đồng thời 
gradient nồng độ của hệ cho biết chiều của quá trình là từ pha nào 
sang pha nào để đạt cân bằng cho hệ. Khi hệ đạt cân bằng thì 
gradient nồng độ và tốc độ truyền khối sẽ bằng không. Đo đó cần 
phải xét cả hai hiện tượng khuếch tán và cân bằng để mê tả các 
trường hợp khác nhau một cách đầy đủ. 


4.1 0ÂN BẰNG PHA 


4.1.1 Khái niệm về cân bằng pha 


Đầu tiên ta xét một trường hợp eụ thể sau đó sẽ khái quát hóa 
cho những trường hợp khác: Ví dụ, xét quá trình hấp thu amonlac từ 
hỗn hợp amoniac - không khí vào trong nước. Giả sử rằng có một 
lượng nước cố định được đặt trong bình kín tiếp xúc với hỗn hợp khí 
. amoniac - khêng khí, hệ được duy trì ở nhiệt độ và áp suất không 
đổi. Vì amoniac hòa tan nhiểu trong nước nên một số phân tứ 
amoniac sẽ truyền từ pha khí vào pha lỏng xuyên qua bẻ mặt ngăn 
cách giữa hai pha. Một phần phân tử amoniac trong pha lỏng sẽ đi 
trở ngược ra pha khí với tốc độ tỉ lệ với nồng độ của nó trong phe 
lỏng. Càng có nhiều phân tử amoniac và› pha lỏng thì nồng độ 
aiaoniae trung pha lỏng càng tăng và tốc độ amoniac trở ra pha khí 
cẴng tăng theo. Cuối cùng tốs độ amoniac đi vào pha lỏng bằng với 
tốc độ amoniac trở ra pha khí. Cùng lúc đó, bằng cơ chế khuếch tản 


nọ | CHƯƠNG 4 





trong mỗi pha, nông độ amoniac trong mỗi pha trở nên đồng nhát. 
Cân bằng động học của hệ được thiết lập cùng lúc các phân tử 
amoniac vẫn tiếp tục truyền vào và ra khỏi mỗi pha với tốc độ bằng 
nhau, tốc độ truyền khối chung hằng không. Nồng độ amoniac trong 
mỗi pha không còn thay đối. Ta không thể thấy sự chuyển động qua 
lại của các phân tử amoniac do đó quá trình khuếch tán xem như đã 
dừng. ắ 

Nếu bây giờ ta thêm 
amoniac vào bình chứa thì 
một cặp giá trị nồng độ 
amoniac trong hai pha cân 
bằng mới sẽ được thiết lập 
với các giá trị nồng độ cao 
hơn cho mỗi pha. Bằng cách 
này cuối cùng ta sẽ nhận 


——>- 


Nồng độ dung chất trong pha khí 





“được mối quan hệ đẩy đủ Nồng độ dung chất trong pha lỏng 


giữa nông độ cân bằng của Hình 4.1: Đường cân bằng của nông độ 
hai pha. Nếu gọi A biểu dưng chết trong pha khí, pha lỏng ở 
diễn cấu tử khuếch tán giữa nhiệt độ uà áp suất không đổi 

hai pha (gmoniac), x4 và - 

y4 lần lượt là nồng độ của Á trong pha lỏng và pha khí ở trạng thái 
câr bằng và mối quan hệ giữa x„ và y„ được biểu diễn trên đồ thị 
bằng một đường cong goi là đường cân bằng (H.4.1). Đường cân bằng 
không phụ thuộc vào lượng khí và lượng nước có trong hệ lúc ban đầu 
mà nó chỉ phụ thuộc vào nhiệt độ và áp suất tác động lên hệ. 


Điều ghi nhớ là tại cân bằng, nông độ của dung chất: trong hai 
pha là không bằng nhau, hay đúng hơn là hóa thế của dung chất: 
trong hai pha là bằng nhau. 


Tổng quát, bất cứ khi nào có mệt chất phân bố giữa hai pha thì 
sẽ có một mối quan nệ cân bằng độrg học được thiết lập. Đơn vị biểu 
điễn nồng độ của dung chất trong hai pha có thể khác với đơn vị 
phần mol. Trong mỗi quá trình tiếp xúc pha sẽ có mối quan hệ cân 
bằng đặc thù cho +uá trình đé, và mối quan hệ cân bằng sẽ riêng cho 
một hệ chất ở điều kiện áp suất, nhiệt độ nhất định. Điều này sẽ 
được khảo sát trong các chương về quá trình. Tuy nhiêz. các mối quan 
hệ cân bằng này đều có chung những ng uyên lắc sau: 
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1- Tại mỗi điều kiện nhiệt độ và áp suất xác định, tổn tại một 
mối quan bệ cân bằng giữa nồng độ của dung chất trong hai pha và 
được biểu diễn bởi đường cân bằng. 

2- Khi hệ đạt cân bằng thì không có sự khuếch tán tổng cộng 
giữa hai pha. : _ 

3- Khi hệ chưa đạt cân bằng, quá trình khuếch tán của dung 
chất giữa hai pha sẽ như thế nào để đưa hệ đến điều kiện cân bằng. 
Nếu đủ thời gian tiếp xúc giữa hai pha, nồng độ cân bằng giữa bai 
pha cuối cùng sẽ đạt được. 

Giới hạn của quá trình truyền khối khi hai pha đạt đết. cân 
bằng và quá trình truyền khối tổng quát ngừng lại. Với các quá trình 
thực tế vì cần đạt đến một năng suất hợp lý nên cần tránh để quá 
trình đạt đến cân bằng. Tốc độ truyền khối tại một điểm bất kỳ tỉ lệ 
với động lực là sai biệt giữa nồng độ tại điểm đó với nồng độ cân 
bằng. Do đó để xác định động lực, bước quan trọng cơ bản trong tính 
toán quá trình là xác định cân bằng giữa hai pha. Có một số loại cân 
bằng pha quan trọng trong truyền khối, trong tất cả trường hợp này 
đều liên hệ đến hai pha ngoại trừ hai pha khí và hai pha rắn 
(chương 1). Trong các rha, các yếu tố kiểm soát cân bằng pha là 
nhiệt độ, áp suất, và nồng độ. Số liệu cân bằng pha cho mỗi quá 
trình truyền khối thường được trình bày dưới dạng bảng, phương 
trình hay giản đô. ~ 


4.1.2 Phân loại cân bằng pha 


Để phân loại cân bằng và thiết lập số biến số độc lập hay bậc tự 
do cho một quá trình cụ thể, qui tắc pha được phát biểu như sau: 


FPaC-P+2 


trong đó: Ƒ' - số bậc tự do; C - số cấu tử; P - số pha. 

Trong các quá t:iình truyền khối thường chỉ có hai pha nên ?P = 2 
và Ƒ'= € tức là số bậc tự do bằng số biến số độc lậu liên hệ - nhiệt 
độ, áp suất, và nồng độ - phải được cố định để xác định trạng thái 
cân bằng của hệ. Nếu sế biến số được cố định ít hơn #' thì có vô số 
trạng thái thỏa điều kiện cho trước. Nếu trong hệ có hai pha v:. hai 
cấu tử thì #' = 2, vậy nếu cố định áp suất thì chỉ có mệt biến số - ví 
đụ nồng độ pha lỏng - có thể biến đổi độc lập; nhiệt độ và thành 
nhần pha khí phải thay đổi theo (nếu có hai pha lỏng - khí). Với cac 
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số liệu cân bằng cho hệ như vậy, số liệu được trình bày đưới dạng 
giản đồ nhiệt độ - thành phần tại áp suất không đổi hay vẽ thành 
phần pha khí theo thành phần pha lỏng. Nếu có hơn hai cấu tử thì 
không thể dùng chỉ một đường cong để biểu diễn mối quan hệ cân 
bằng. 

Chưng cất: Giả sử có hai cấu tử, vậy C = 9; P = 2 và F = 2. Cả 
hai cấu tử đều hiện diện trong cả hai pha. Có bốn biến số: áp suất, 
nhiệt độ, nồng độ của cấu tử A trong pha lỏng và pha hơi (nông độ cấu 
tử 8 bằng một trừ đi nồng độ cấu tử A). Nếu áp suất cố định thì chỉ 
một biến số, ví dụ nồng độ pha lỏng, có thể biến đổi độc lập, và nhiệt 
độ và nồng độ pha hơi phải phụ thuộc. | 

Hấp thu: Giả sử chỉ có một cấu tử trao đổi giữ hai pha. Có ba cấu 
tử nên F = 3. Bỏ qua độ hòa tan khá nhỏ của khí trơ vào pha lỏng và 
dung môi bốc hơi vào pha khí. Như vậy có bốn biến số: áp suất, nhiệt 
độ, thành phần của cấu tử A trong pha lỏng và pha khí. Nhiệt độ và áp 
suất có thể được cố định, nồng độ trong một pha được chọn làm biến số 
độc lập và nông độ pha kia biến đổi theo như vậy sẽ được đường cân 
bằng liên hệ giữa hai nổng độ trong hai pha. Tất cả các điểm trên 
đường cong ở cùng một nhiệt độ và áp suất. 

Hấp phụ: Như trong quá trình hấp thu, có ba cấu tử nhưng chỉ 
có một cấu tử trao đổi giữa hai pha nên Ƒ = 3, Cố định nhiệt độ và áp 
suất cũng như nồng độ của cấu tử A trong pha lỏng hay pha khí thì 
xác định được nồng độ của A trên chất hấp phụ bằng quan hệ cân 
bằng. 


Trích chất lỏng: Số cấu tử tối thiểu là ba, do đó F = 3. Tất cả ba 
cấu tử đều có thể hiện diện trong cả hai pha. Các biến số là nhiệt độ, 
áp suất và bốn nồng độ. Nhiệt độ hoặc áp suất có thể giữ không đổi, và 
hai hay nhiều hơn nồng độ được chọn làm biến độc lập. Thường áp suất 
được giữ không đổi, nhiệt độ thay đổi chút ít. Mối quan hệ các biến số 
này được biểu diễn bằng các phương pháp đổ thị khác nhau (xem 
chương 8). 

Trích chất rắn: Có hai trường hợp. 


Trường hợp thứ nhất, dung môi có dư để hòa tan tất cä dung chất 
và tại cân bằng tất cả dung chất ở trong dung dịch. Ở đây có hai pha là 
pha rắn và dung dịch. Số cấu tử là 3 nên Ƒ = 3. Có ba biến số độc lập 
là nhiệt độ, áp suất và nồng độ dung chất trong pha lỏng. 
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Trường hợp thứ hai, dung môi không đủ để hòa tan hết dung chất 
trong pha rắn nên còn lại lượng thừa dung chất trong pha rắn cân 
bằng với pha lỏng. Vậy P = 3 nên Ƒ' = 2. Các biến số là nhiệt độ, áp 
suất và nồng độ của dung dịch bão hòa. Nếu áp suất cố định, nồng độ 
phụ thuộc vào nhiệt độ. Mối quan hệ này là đường cong độ hòa tan 
thông thường. 

Sây: Trong quá trình sấy vật liệu ẩm, nước lỏng có hoặc không 
hiện diện. Nếu có nước lỏng sẽ có ba pha là hơi, chất rắn và lỏng và ba 
cấu tử. Vậy #' = 32. Tại áp suất không đổi tồn tại quan hệ duy nhất giữa 
nhiệt độ và nồng độ nước trong pha hơi. 

Nước trong vật liệu hút nước có mối liên kết với chất rắn nên 
không có nước tự do hiện diện. Vậy có hai pha và ba cấu tử nên #' = 3 các 
biến số là nhiệt độ, áp suất và các nông độ của nước trong pha rắn và 
pha hơi. Nếu nhiệt độ và áp suất cốế định thì mối quan hệ giữa hai 
nồng độ này được vẽ thành đường cân bằng. 


4.2 TRUYỀN KHỐI GIỮA HAI PHA 


Xét quá trình hấp thu dung chất amoniac (chất A) từ hỗn hợp 
không khí - amoniae vào dung môi là nước. Quá trình được thực hiện 
trong cột thành ướt. Hỗn hợp khí di chuyển từ dưới lên trong khi 
nước chảy thành màng quanh thành trong ống. Hỗn hợp khí sẽ giảm 
nồng độ khi di chuyển từ đưới lên trong khi nước chảy từ trên xuống 
sẽ tăng dân nồng độ amoniac. Ở trạng thái ổn định, nổng độ của 
amoniae trong hai pha tại một vị trí bất kỳ trong thiết bị sẽ không 
đổi theo thời gian. 


4.2.1 Thuyết lớp phim 


Hầu hết các trường hợp thực tế đều liên hệ đến trạng thái chảy 
rối của dòng và nói chung là không thể tính được hệ số truyền khối vì 
không thể biểu diễn các điều kiện của dòng chảy bằng toán học. Thay 
vào đó là ta dựa chủ yếu vào thực nghiệm. Tuy nhiên, số liệu thu được 
có tầm hạn chế theo trường hợp cụ thể cũng như khoảng tính chất của 
lưu chất. Vì vậy, việc mở rộng được phạm vi áp dụng vào những trường 
hợp không thuộc trong khoảng thực nghiệm có tâm quan trọng đặc 
biệt. Có nhiều lý thuyết cố gắng giải thích bản chất của hệ số truyền 
khối, một trong những lý thuyết đó là thuyết lớp phim. 
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Đây là thuyết cũ nhất và cụ thể nhất để giải thích ý nghĩa của 
nệ số truyền khối khi lưu chất chuyển động ở trạng thái rối qua bể 
mặt một chất rắn, vận tốc lưu chất bằng không tại bề mặt chất rắn 
và có một lớp lưu chất nhớt (màng hay phim) kế cận bề mặt chất 
rắn. Tại đây tồn tại một gradient nồng độ của dung chất khuếch tán 
giữa bề mặt và dòng lưu chất được biểu diễn như trên hình 4.9 cho 
trường hợp dung chất khuếch tán vào lựu chất. 


Cạ, - Giới hạn dòng chảy màng 






—=..——” S., 


Bề mặt hiệu diing của lớp phim 


Hình 4.2: Thuyết lớp phim 


Trong lớp phim này có lớp chất lỏng chảy tầng được đặc trưng 
bởi khuếch tán phân tử. Thuyết lớp phim cho rằng nồng độ biến. 
thiên theo đường đứt đoạn trên hình 4.2, đó là sự sai biệt nồng độ 
CA, =Cu, được biểu diễn bởi khuếch tán phân tử, và định nghĩa bề 
dầy hiệu dụng của lớp phiia Z . trong đó trở lực của khuếch tán phân 
tử bằng với trở lực thực tế của quá trình truyền khối. Nếu hình ảnh 
được điễn tả là có giá trị thì lớp phim hiệu dụng phải rất mỏng để 
lượng dung chất trong lớp phim là nhỏ so với lượng dung chất đi qua 
lớp phim hay gradient nồng độ phải được thiết lập một cách nhanh 
chóng. Gradient nỗng độ qua IẾP phim là đặc trưng của trạng thái ổn 
định của quá trình. 


Thuyết lớp phim cho rằng Z trong phương trình (2.20) là Zz, bể 


dây hiệu dụng của lớp phim, phụ thuộc vào điều kiện chảy. Tương tự 
cho Z trong các phương trình kế tiếp. Do đó thuyết lớp phim tiên 
đoán. rằng hệ số truyền khối & cho những dung chất khác nhau được 


truyền ở cùng điều kiện chảy là tỉ lệ thuận với hệ số khuếch tán Ð 
của các dung chất. 
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Thuyết ¡úp phim đơn giản nên không được tin cậy, ngoại trừ 
trong một sế trường hợp giới hạn. Tuy nhiên, hệ số truyền khối vẫn 
thường được gọi là hệ số lớp phim. 


2- Truyền khối cục bộ giữa hai pha 


Vì dung chất khuếch tán từ pha khí vào pha lỏng, do đó phải có 
một gradient nồng độ trong mỗi pha theo chiều khuếch tán. Điều này 
được biểu diễn trên hình 4.3 tại một vị trí bất kỳ trong thiết bị. 
Nồng độ của A trong đòng khí là y„ sẽ giảm xuống y„, tại bể mặt 
tiếp xúc pha. Trong pha lỏng, nồng độ là x;; tại bề mặt tiếp xúc pha 
sẽ giảm xuống +„ trong dòng lỏng. Nồng đệ xạ và yx chưa đạt cân 
bằng, nếu không sẽ không có quá trình truyền khối. Hai giá trị nông. 
độ này không thể là động lực cho quá trình truyền khối xuyên pha, 
bởi vì hai nồng độ này liên hệ đến hai hóa thế khác nhau trong hai 
pha, mà chính hóa thế mới là động lực thực sự của quá trình truyền khối. 





Bể mặt phân pha 


Lỏng 


_X4 


Nồng độ chất khuếch tản A 


Khoảng cách 


Hình 4.3: Khói niệm 0ê trở lực trong hai lớp phim 
Theo Lewis và Whitman, trở lực khuếch tán nằm trong hai lớp 
phim lưu chất tiếp xúc với nhau tại bể mặt tiếp xúc pha. Ngoài ra 
_ không có trở lực truyền khối qua bể mặt tiếp xúc pha, do đó yA¡ và 
| _#a;¡ ở trạng thái cân bằng và liên hệ với nhau qua đường cong cân 
bằng. _ 
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YA 5 
Đường cân bằng 
Hệ số góc 

-ky/k, 


YA, 


Nông độ dung chất trong pha khí 


XA XA 


1 


Nổng độ dung chất trong pha lỏng 


Hình 4.4: Động lực truyền khối trong mỗi pha 
Trên hình 4.4, điểm P biểu diễn nồng độ của dung chất trong hai 
pha, điểm M biểu diễn nồng độ của dung chất trong hai pha tại bể mặt 
tiếp xúc pha. Ở trạng thái ổn định, không xảy ra phản ứng hóa học, 
tốc độ truyền khối của A từ pha khí đến bề mặt tiếp xúc pha phải bằng 
tốc độ truyền khối của A từ bề mặt tiếp xúc pha vào pha lỏng để không 
có sự tích tụ A tại bể mặt. Như vậy, với k„ và k, là hệ số truyền khối 


trong pha lỏng và pha khí, ta có: 
NA = kGAiT—xA) = kJ(yAT—YA¡) - (4.1) 


với (x4; —+¿) và (ya -y„;) là động lực truyền khối trong mỗi pha tương 
ứng (4.1) được viết lại là: 


— b 
TY... (4.2) 
XA ~XA¡ k hy 


cho ta hệ số góc của đoạn PM. Nếu biết được hệ số truyền khối trong mỗi 
pha và đường cân bằng, từ công thức (4.3) và hình 4.4 ta sẽ xác định được 


nồng độ của A trong hai pha tại bề mặt phân pha và thông lượng truyển 
khối W„. _ 
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4.2.3 Hệ số truyền khối tổng quát 


Trong việc xác định tốc độ truyền khối bằng thực nghiệm thường 
chỉ xác định được nồng độ của dung chất trong hai pha chớ không xác 
định được nồng độ tại bề mặt tiếp xúc pha. Trong trường hợp này chỉ 
có thể xác định hiệu ứng tổng quát của quá trình theo nổng độ dung 
chất trong hai pha. Tuy nhiên, các nồng độ này không có cùng căn bản 
của hóa thế. 

Xét quá trình xảy ra theo hình 4.4. Gọi TA là nồng độ của A 
trong pha khí cân bằng với x„ và K, là hệ số truyên khối tổng quát 
biểu diễn hiệu ứng tổng quát của quá trình truyền khối giữa hai pha. 
Tốc độ truyền khối được biểu diễn là: 


NÑẠ = K,(y4-3A) (4.3) 


Đường cân bằng 


YAi 





Hình 4.5: Động lực truyền khối tổng quát 


theo hình 4.5 ta có: 
ởA Z4 =(yA —A¡)+ Ôại -#A4) = Ú@A — YA¡)+ m(x4¡ ~ #A) (4.4) 
với m là hệ số góc của dây cung CM 
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Kết hợp các phương trình (4.1), (4.5) và (4.4) ta được: 
| NA _ NA „ mÀA 


(4.5) 
K, kh 
1 1 m ì 
h —— = — + — 4 N«i ) 
g K, hy ch ` 


Phương trình (4.6) cho thấy sự quan hệ giữa hệ số truyền khối 
tổng quát và các hệ số truyền khối trong mỗi pha dưới dạng cộng trở 
lực của các quá trình thành phần xảy ra nối tiếp. 

Tương tự, nếu gọi z¿ là nông độ của dung chất trong pha lỏng 
cân bằng với y„ và , là hệ số truyền khối tổng quát tính theo pha lỏng: 





NWa = K,(xA—xa) (4.7) 
__ l 1 
\ K, my h, V Đế 


với m` là hệ số góc của đây cung XD. 

Giả sử rằng *È, và È, có giá trị tương đương nhau thì hệ số góc 
của dây cung đường cân bằng sẽ đóng vai trò quan trọng. Nếu m nhỏ 
(đường cân bằng gần nằm ngang) thì một nồng độ nhỏ của A trong 
pha khí cũng cỉo một nồng độ lớn của A trong pha lỏng (dung chất A 
rất dễ hòa tan trong pha lỏng), số hạng zm⁄/È, trong (4.6) trở nên 


không đáng kể, trở lực chủ yếu bây giờ là 1⁄*,, ta nói rằng pha khí 
đóng vai trò kiểm soát trong quá trình truyền khối, nghĩa là: 
1 1 


= ` =— (4.9) 
K, hy 
hay: ŸA —YA = #A~ Ai (4.10) 


Trong những trường hợp như trên, một sự gia tăng đáng kể #, 
cũng không ảnh hưởng nhiều lên K, và để cải thiện tốc độ truyền 
khối cần tìm biện pháp để giảm trở lực trong pha khí. Ngược lại, khi 
m' rất lớn (dung chất A tương đối khó hòa tan vào pha lỏng), số hạng 
L/m'k, trong (4.8) trở nên không đáng kể, trở lực của quá trình 


truyền khối chủ yếu nằm trong pha lỏng và pha lỏng đóng vai trò 
kiểm soát quá trình truyền khối, ta cé: 
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1 1 
K k (4.11) 
XA ~^X4 = XẠ¡ —ZA (4.12) 


Ví dụ 4.1: Trong một thiết bị truyền khối giữa pha khí và pha lỏng 
hoạt động ở áp suất 3,1 øim, hệ số truyền khối trong mỗi pha lần 
lượt là: ky =1,07kmollm° jh (phân mol); h, = 29 kmollmF jh.(phân moÌ) 
Thành phẩ:. cân bằng giữa pha lỏng và pha khí được đặc trưng bởi 
định luật Henry: p` =0,06x10Êx với p” tính bằng mưnHg. Xác định: 
a) Hệ số truyền khối tổng quát K,, K, 
b) So sánh trở lực truyền khối của hai pha 
Giải: Biến đổi phương trình đường cân bằng ra dạng y ` = mx 


- —p — 008x108 


= — = x = 0,907 
P,  31x760 
1 1 1 
Theo (46):  K, = 1m G _T 33,96 — 0985+1,543 
k, ly LŨ? 22 
= 0,404 kmol/h. (phân mol) 
1 1 1 


“THẾỢ PHAN đấu mg g H- Tn —T 1 HN BỌN 


— 


m1, ch, - 3820x107 22 
= 13,8 kmollh. m2 (phản moi) 


Tï số trở lực truyền khối giữa pha lỏng và pha khí tính theo pha khí: 
mi  38,96122 


X 


Chu CS = | BB 
1E, 1/107 


tương tự tỉ số giữa hai trở lực của hai pha tính theo pha lỏng cho 
cùng giá tr†. 

Ví dụ 4:9: Quá trình hấp thu NHạ vào nước được thực hiện trong cột 
thành ướt, giá trị K¿ xác định được là 1 kèmollh. m° .atm. Tại một vị 
trí trong cột, pha khí có 8% mol ,NH; và pha lỏng có nồng độ là 
0,065 kmoi NHạImŠ. Nhiệt độ 20°C, áp suất 1 œim. 85% trở lực 
truyền khối tổng quát nằm trong pha khí. Nếu hằng số Henry,ở. 
20° là 9,/28x102z£m/kmol/m°. Tính hệ số truyền khối trong mỗi 


. 
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pha và nồng độ NH;ạ trong hai pha tại bề mặt tiếp xúc pha. 


Giải: Trở lực truyền khối tổng cộng tính theo pha khí là: 


sa = 1 =1 h.m?.atamlIbmoil 
- Xe l 


Vì 85% trở lực truyền khối tổng cộng nằm trong pha khí nên ta có: 


s 0, BE 2e =0,85h.m°.gtmlkmol và k¿„= 1,176 bmol⁄h.m°.dtm 
kG Ko 


Hệ số truyền khối trong pha lỏng được xác định theo (4.6): 


1 x41 m h m 32 
——=——+—; l=0,Rỗ+ —; — =0,lỗ h.m'.gtmikmoi 
mm đi UP 3 mˆ.atm(kmo 


với: m - hệ số Henry = 9,28x10 3œtm.m/bmol 


9 28x10 Šœtữm..mŠ(bmol | moi 
vậy: h; =————————————~= 0,062 m/h = 0,062——————— 
Và 0,155. m2.œtmlbmol h.m® (bmolmŠ) 


Tại một vị trí trong cột nồng độ của dung chất trong hai pha là 
ĐA =ya.P = 0,08-P = 0,08- 1 am = 0,08 am 
Áp dụng định luật Henry, áp suất riêng phần của NHạ trong 
pha khí cân bằng với pha lỏng là: 
- ĐẠ = HC; =9,28x10ˆ3 aim.mS/bmolx0,065 kmolmÊ= 0,0006 a#m 
Thông lượng truyền khối theo (4.3) 
NA = Kq(A - ĐA) = (1 kmol⁄h.atm.m?) (0,08 - 0,0006 aữm) 
= 0/0794 kmol/h.m? 


Nồng độ của dung chất trong hai pha tại bề mặt tiếp xúc pha 
được xác định theo (4.1) lần lượt là 
NA =k&(PA — Đại) 
(0,0794 kmol/h.m”) = (1,116 kmolJh.m°.atm) (0,08 ~ pạ,) dtm — 


: ,0794£ mề 
Đại = 0,08m “Aifetmaienlar" = 0,0125 qin 
1,176 kmoilh. m^.œt | 
Na BC —ŒCA) Ế! 
(0,0794 kmol/h.m”) = (0,069 mís ) (C„; —0,065)moi/mÊ 


0, 0794kmolh.m? 
Củ¡ = mẽ = - ——= 
-Ö 9062m/h 


` 


)+(0,065 kmol/mŠ) = 1,346 kưmol/mŠ 
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4.3 0ÂN BẰNG VẬT CHẤT 


Trong khi thực hiện quá trình truyền khối, các nông độ đầu và 
cuối của các pha thường được biết trước, nồng độ thực tế của hai pha 
tiếp xúc với nhau trong thiết bị truyền khối nằm trong giới hạn nồng 
độ đầu và nồng độ cuối bao gồm cả hai giá trị đã cho được gọi là nồng 
độ làm việc. Quá trình truyền khối thường được thực hiện trong các 
thiết bị trong đó hai pha tiếp xúc cùng chiều, giao chiều, hoặc nghịch 
chiều với nhau. 


4.3.1 Quá trình cùng chiều (hay giao chiều) ổn định 





Hình 4.5: Cân bằng uật chất cho quú trình cùng chiều (giao chiêu) 

Xét quá trình xảy ra theo hình 4.5 với một pha ký hiệu 7 và pha 
kia ký hiệu là GŒ. Trong thiết bị hai pha tiếp xúc nhau và chỉ có dung 
chất A khuếch tán giữa hai pha. Cấu tử không khuếch tán giữa hai pha 
gọi là cấu tử trơ. Ký hiệu: 

L., Lạ- suất lượng mol tổng cộng của pha L vào và ra khỏi thiết bị 


G\,G,- suất lượng mol tổng cộng của pha G vào và ra khỏi thiết bị. 
L„„,G,„- suất lượng mol của cấu tử không khuếch tán (trơ) trong 


pha lỏng, pha khí. 
x¡,+s- phần mol của dung chất trong pha E vào và ra khỏi thiết bị 


y¡ ,„- phần mol của dung chất trong pha G vào và ra khỏi thiết bị 
X\,ÄX; - tí số mol của dung chất trong pha È vào và ra khỏi 


thiết bị 
Ÿ¿ ,Y; - tỉ số mol của dung chất trong pha G vào và ra khỏi thiết bị. 


? 
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Cân bằug: vật chất cho tcàn bộ quá trình: 





B.êu = Tu kg (4.13) 

Cân bằng cho dung chất: _ 
hixi tGiyi = L¿x; +G¿Yya (4.14) 
hay: hixi bạx; = Gay¿ — Giờ (4.15) 
nhưng: l„„ = Ï4(1-x¡) nên 1x, = LrTC = LuÄi (4.16) 


tươr:z tự cho các số hạng khác; (4.1?) được biểu diễn theo $ số mol: 
L„(X.—Xp;) = G,„(Y; —Y\) (4.17) 


Phương trình (4.17) biểu điễn phương trình đường thẳng có hệ số góc 
là -i„„/Œ,„ đi qua hai điểm có tọa độ lần lượt là (X,,Y,) và (X;,Y;) 


Tại một tiết diện bất kỳ của thiết bị, hai pha có nỗng độ lần lượt 
là x, y và X, Y. Do đó cân bằng vật chất giữa một đầu thiết bị và vị 
trí bất kỳ này ta được: ` 


L„(X)-X) = G„W-Y,) (4.18) 


Phương trình (4.18) biểu điễn đoạn thẳng có hệ số góc 
-L„„/G„ và qua điểm (Xị,Y,). Vì hai đường thẳng biểu diễn bởi hai 
phương trình (4.17) và (4.18) có cùng hệ số góc và đi qua cùng một 
điểm nên chúng là một. Phương trình (4.18) đo liên hệ nồng độ của 
hai pha tại những vị trí bất kỳ nên gọi là phương trình đường làm việc 
(đoạn P@) trên hình 4.6 và 4.7). 

Tại đầu vào của thiết bị, điểm P trên hình 4.6, động lực truyền 
khối trong mỗi pha tương ứng với đoạn K#⁄ và PM, trong đó điểm K 
biểu diễn nồng độ của hai pha tại bể mặt tiếp xúc pha. Tương tự tại 
đầu ra, điểm 7U biểu diễn nồng độ của hai pha tại bể mặt tiếp xúc 
pha. Nếu thiết bị đủ dài thì cuối cùng hai pha tiếp xúc nhau sẽ đạt 
cân bằng, thành phần cân bằng tương ứng là X, và Y„ được xác 
định bằng cách kéo dài đoạn PQ cho đến khi cắt đường cân bằng tại 
T7. Động lực khi đó sẽ bằng không do đó tốc độ truyền khối cũng 
bằng không. Nếu quá trình truyền khối xảy ra theo chiều ngược lại, 
nghia là từ pha G vào pha L, thì đường làm ạt sẽ nằm phía bên kia 
qường cân bằng (H.4.?7). 
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đường Y; 


⁄ đường làn: việc: 
cân băng 


b Lự/G tr 
“ii tmn 


càn bằ¡n:g 







đường làm việc 
ệ số góc = =L,„/¿Gy 


X.XeX; X. X;y X X: X¿Xc - X 


Hình 4.6: Quá trình truyền khối ổn Hình 4.7: Quá trình truyền khối ổn 
định cùng chiều (giao chiều) dung — định cùng chiều (giao chiều) dung 
chất truyền từ pha L chất truyền từ pha G 
uào pha G uào pha Ù 






đường 
cân bằng 


S8 

Ỉ đường làm việc 
mm. | 
(| X; X 


Hình 4.8: Quó trình cùng chiê+ (giao chiều), truyền dung chất 
từ pha Ï- uào pha G 


Yc 
Y¿ 





Y\ 


1 x 
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Đường làm việc được vẽ trên hình 4.6 và 4.7 là đường thẳng vì 
#ơn vị nồng độ là tỉ số mol dựa trên hai đại lượng không đổi trong 
suốt. quá trình là 72 và GŒ,. Nếu (4.15) được vẽ trên tọa độ phần 
mol hay một đơn vị nào khác tỉ lệ với phần moi, chẳng hạn áp suất 
riêng phần, hình 4.8 cho thấy đường làm việc là đường cong. Việc 
ngoại suy ra điều kiện cân bằng tại 7 là khó khăn hơn. Mặt khác, . 
trong một quá trình bất kỳ các cấu tử khuếch tán qua lại giữa bai 
pha sao cho suất lượng mol mỗi pha L, G không đổi trong suốt quá 
trình (H¡ = Lạ; =L,G¡ =G„=G) thì đường làm việc trên tọa độ phần 
mol sẽ là đường thẳng, nhưng ngược lại nếu có các cấu tử khuếch tán 
giữa hai pha nhưng: ï; # ; #7, và G\ #G¿ z#@GŒ thì nói chung đu¿ng 
làm việc trên tọa độ phần mol là đường cong. _ 


4.3.2 Quá trình ổn định nghịch chiều 


"Với quá trình ổn định nghịch chiều như hình 4.9 với chỉ số 1 chỉ 
một đầu thiết bị nơi pha GŒ vào, pha L ra và chỉ số 9 chỉ đầu kia thiết 
b1 nơi pha G ra, pha Ù vào. 





Hình 4.9: Quá trình ổn định nghịch chiều 
Cân bằng vật chất cho toàn bệ quá trình cho: 


— lạ+Gy = Ly+GQ, _—_ — (419) 
Cân bằng cho cấu tử khuếch tấn giữa hai pha' 
bại ta#2 = L.x; +(1,ŸY (< “U) 


Tương tự như (4.17), (4.20) có thể viế: dưới dạng: i 
1L :-Xg) = 0,0 Y0 _— 4.29 
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và tại vị trí bất kỳ trong thiết bị: 
Phương trình (4.22) cho ta mối quan hệ chung của nồng độ hai 
pha tại một vị trí bất kỳ trong khi (4.20) và (4.21) cho ta cân bằng 


vật chất cho toàn bộ quá trình. Phương trình (4.20) biểu diễn đoạn 
thẳng qua hai điểm (X;,Y,) và (X;,Y;), có hệ số góc là I„„/G„„ trên 


hình 4.10. 
Y 






đường làm việc 






đường làm việc 
t¬@ 






đường 
làm việc 


y 
V.. 
X% X2 Xỳ X 
Hìnk -.30: Đường nông độ làm uiệc Hình 4.11: Quá trình ổn định 
cho quá trình truyền khối nghịch đòng, dung chất truyền 
ổ›: định nghịch dòng từ pha Ù uào pha G 


Đường làm việc sẽ nằm phía trên đường cân bằng nếu quá trình ` 
truyền khối từ pha G vào pha Ù, và đưới đường cân bằng nếu quá 
trình xảy ra theo chiều ngược lại. Với trường hợp đầu, tại một điểm 
có nổng độ hai pha xác định tại điểm P, động lực trong mỗi pha được 
xác định bởi đoạn PM mà độ dốc của nó tùy thuộc trên tỉ số của hai 
trở lựa. Động lực đi nhiên thay đổi từ đầu này đến đâu kia thiết bị. 
Nếu đường làm việc chạm vào đường cân bằng tại một vị trí bất kỳ 
thì tại đó có hai pha đạt cân bằng, động lực và tốc độ truyền khối 
bằng không, thời gian tiếp xúc pha sẽ không xác định. Điều này được - 
xác định thông qua tỉ số giới hạn của suất lượng hai pha ứng với một 
khoảng biến đổi nồng độ cho trước. | 

Như trường hợp cùng chiều, đường làm việc là đường thẳng tùy 
thuộc trên :ách biểu diễn nồng độ. Nếu nồng độ biểu diễn theo phần 
mol (hay áp suất riêng phần tỉ lệ với phần møl) đường làm việc sẽ là 
đường cong (H.4.11). Nếu quá trình truyền khối giữa các cấu tử sao 
cho 2 =¿= L và G\= G„=G thì đường làm việc trên tọa độ phần 
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moì sẽ là đường thẳng, ngược lại nếu L và G thay đổi, đường làm việc 
sẽ là đường cong như trường hợp cùng chiều. 


4.4 QUÁ TRÌNH NHIỀU BẬC 


Một bậc (hay đoạn) thay đổi nồng độ được định nghĩa là một bộ 
phận thiết bị, một thiết bị, hay một cụm thiết bị trong đó hai pha 
"không hòa tan được cho tiếp xúc với nhau để thực hiện quá trình 
truyền khối có khuynh hướng hai pha đạt cân bằng và được tách ra. 
Quá trình thực hiện như vậy là quá trình một bậc. Một bậc lý tưởng, 
hay lý thuyết, hay cân bằng là bậc trong đó có thời gian tiếp xúc pha 
đủ để hai pha thực sự đạt cân bằng. Điều này trong thực tế không 
thể đạt được. 


Quá trình liên tục cùng chiều 


Quá trình diễn tả trên hình 4.5 rõ ràng là quá trình một. bậc và 
nếu là bậc lý tưởng, thành phần các dòng ra sẽ ở tại điểm 7' trên 
hình 4.6 và 4.7. | 

Hiệu suất bậc được định nghĩa là tỉ lệ đạt đến cân bằng mà một 
bậc thực tế đạt được. Hiệu suất Murphree thường được dùng để diễn 
tả hiệu suất bậc. Theo hình 4.6 hiệu suất bậc Murphree được diễn tả 
theo nồng độ pha G và pha E như sau: 








Y..Y, _ Xi _X 
Eựa = -2Š—+ và E 2 (4.23) 
MG X.- ML làm | 


Định nghĩa này ở đây có tính tương đối vì nếu là quá trìr:h cùng 
chiều như hình 4.6 thì không thể nào có nồng độ đòng khí ra lớn hơn 
Y, hay nồng độ đòng lỏng ra nhỏ hơn X,. Hiệu suất này sẽ được 
trình bày thém trong chương 5. 


Quá trình gián đoạn 


Đặc trưng của quá trình giễn đoạn là Chánh có dòng vào +rà dòng 
ra khỏi thiết bị, và nồng độ trong mỗi pha thay đổi theo thời gian. 
Lúc đầu hai pha tiếp xúc chưa cân bằng và theo thời gian bai pha 
hướng đến cân bằng. Phương trình cân bằng vật chất (4.18) cho quá 
trình ổn định cùng chiều, đồng thời cũng cho thấy đây là mối quan 
tệ giữa nổng độ hai pha X và Y tại thời điểm bất kỳ sau khi quá 
trình bắt đầu (H.4.6 và 4. ?) biểu diễn các nỗng độ này trên đồ thị. 
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Điểm 7' cho thấy nồng độ hai pha đạt cân bằng. 


- Quá trình nhiều bậc giao dòng 


Hình 4.12 biểu diễn quá trình nhiều bậc giao dòng, trong đó mỗi 
bậc được biểu diễn bằng một vòng tròn và các dòng trong mỗi bậc là 
cùng chiều. Pha ⁄ đi chuyển từ bậc này sang bậc kế để tiếp xúc với pha 
G mới. Suất lượng pha G vào mỗi pha có thể khác nhau và hiệu suất 
bậc Murphree cũng có thể khác nhau. Cân bằng vật chất và đường làm 
việc trên đổ thị lặp lại cho từng bậc. Quá trình nhiều bậc giao dòng 
thường được dùng cho các quá trình hấp phụ, trích chất rắn, sấy và 
trích chất lỏng. | 





G G G P- 

tr tr ư #9 œ 

Y\ : Yz : Y3 : 5E 

Y; Y; Yạ - 

Eồö 

- E 

nN L P „ §S 

X G, : Cự. ‹ˆ Qựạ, “3 *- 

b ` XỊ ly? XU ly” X; SẼ 
Y; Y; — X. Xo Nb ®% 


Nồng độ trong pha L, mol A/ mol không A(trơ) 
Hình 4.12: Quá trình nhiều bộc giao dòng uới ba bậc thực 


Quá trình nhiều bậc nghịch dòng 


Đây là dạng quá trình hiệu quả nhất, cần ít bậc nhất cho một sự 
biến đổi nồng độ và tỷ số suất lượng hai pha cho trước; do đó, nó 
thường được sử dụng. Theo hình 4.13 có N bậc lý thuyết, suất lượng và 
thành phần mỗi dòng được đánh số theo bậc mà nó vừa ra khỏi, ví dụ 
Y, là nông độ của pha GŒ rời khỏi bậc thứ hai... Trong mỗi bậc hai pha 
tiếp xúc nhau theo quá trình cùng chiều như hình 4.5 nhưng toàn bộ 
quá trình nhiều bậc là quá trình nghịch chiêu như hình 4.9. Đường làm 
việc quá trình cùng chiểu cho hai bậc đầu tiên được viết trên hình 4.14 
và vì các bậc là bậc lý tưởng nên các dòng ra mỗi bậc ở trạng thái cân 
bằng (Y¿ cân bằng với Ã¿...). 


Bậc 1: L„(%,~X) = G„(ð/ ~Y;) 
Bậc ˆ: | Lư: -*,) = G,Œ - Yạ) 
Toàn bộ quá trình: LƯớ, -Xy) = G..ỚY —ŸN +1) 
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. Ñ& Gy Vạ _ Yn Yn¿IC ŸNt YNI+1 Gy 
yY; YNHA Ni 
Lọ Lự L 
Xo Xe - 


Xi X\ ` Ấn Xn XNt XNt 
_Hình 4.13: Quá trình nhiêu bậc nghịch dòng. ` 

Hình 4.14: đoạn thẳng PQ là đường làm việc cho bậc 1, N cho 
bậc 2... và tọa độ (Xị,Y;), (X;,Y;¿).. nằm trên đường cân bằng. 
Đường S7 là đường làm việc cho toàn bộ quá trình và các điểm như 
B, C,... biểu diễn thành phần của các dòng đi qua giữa hai bậc. Như 
vậy chúng ta có thể xác định số bậc lý thuyết cho quá trình nghịch 
dòng bằng cách vẽ đường bậc thang TQBNC...S 







Đường cân bằng —.... 


Đường lảm việc 
đoạn 1, -L/Gy 


Y = Nồng độ trong pha G 


XNp X;ạ X, Xe 
X = Nồng độ trong pha L. 


Hình 4.14 : Quá trình nhiễu bậc nghịch dòng, dung chất truyền 
từ pha Ù uào pha G ' 

Nếu tại raột vị trí bất kỳ đường làu: việc va đường cân hằng 
cam nhau số bậc sẽ vô cực. Nếu quá trình truyền dung chất từ pha 
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G vào pha E thì tcàn bộ cách vẽ sẽ nằm trên đường cân bằng. 

Trong đa số trường hợp, do đường làm việc hoặc đường cân bằng 
là đường cong, nên mối quan hệ giữa số bậc, thành phần và tỉ số suất 
lượng phải được xác định bằng đồ thị. Trong trường hợp đặc biệt nếu 
hai đường làm việc và đường cân bằng là đường thẳng với đường cân - 
bằng qua gốc tọa độ, ta có thể rút ra lời giải giải tích để xác định số 
bậc lý thuyết một cách nhanh chóng. Trong hình 4.13, cân bằng dung 
chất từ bậc thứ n + 1 đến bậc thứ N: 


g.ẾP <vVÐ = ml, -vÓ (4.24) 


Nếu hệ số góc đường cân bằng là m và nếu định nghĩa hệ số hấp 
thu Á = L„ưnG,„, thay vào và sắp xếp lại (4.24) được: 
chi, „. AX, s2 ẨvH _ AXy (4.25) 
m m : 
Đây là phương trình sai phần xác định tuyến tính bậc một, lời 
giải giống như lời giải cho phương trình vi phân thông thường. Viết 
lại (4.25) theo dạng toán tử: - 


(D-A)X„ = lun _ AXy (4.26) 
tt Š 
trong đó toán tử D xác định sai phân xác định. | 


Phương trình đặc trưng là: _ 
M-A =0 (4.27) 


từ đó Ä = A. Như vậy lời giải tổng quát là: 
5c = GA" (4.28) 


với C, là hằng số. 


Vì vế phải của phương trình (4.26) là hằng số nên lời giải riêng 
là X= C¿ với C; là hằng số. Thay vào (4.25) ban đầu ta được: 


C,~AO, < ẨM — AX»y _ (4.29) 
— Ywyu/n-AX 
từ đẻ: Œ, = _MA (4 30) 
YNy.ứn - AX, 
Lời giải đầy đủ là  X; = CÁ” + NUNG (4.81) 


Lể xáa định Œ đặt n =Ô 
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VY. m=AÄg 


"#.= #.a (4.32 
¬& : 1-4 i 
` /m-— 
do đó ta: X,Œ,- TA ẨẤu Le. MHỚP ẤN Qua 


Phương trình (4.33) giúp ta xác định nồng độ X „tại một bậc bất 
kỳ khi biết nồng độ ở hai đầu. Đặt ø = N ta được các kết quả sau 
Truyền dung chất từ pha L oào pha G 


X,-Xy_ _ (UA)M*!_1⁄A 18/860 





Azl —————— =_—— 
Xe-Yyuin — (UA)Y" „1 
kg 2° -s# c (1—- A)+A] 
W < NT ÈN¿.1??: 4.85 
log1⁄A "2G 
Xx.-*x N 
Xx«1 g là Á m 36 
XS; -ŸN.\¡Ím N+1 âu ; 
gì. SE (4.37) 
ẤN —TNd lm 
Truyền dung chất từ pha G uào pha L _ 
`... A*X*!.A 
F.\ sẽ 1 "ho. ..: 0B SƠ = —-— . 
ŸN.i — HC AX**®_~q buêu 
log[ ft: s~2)+ 2] 
N = 4 (4.39) 
logA 
Yy,\ —Ÿ, N 
N+ì —mX, N+1 bu, 
Yw.. =Ÿ, 
N J—_,, N+l 1 ' (A đi 
\ Ÿ. -mE, ` mẶ, ¬ (4.41) 


Các phương trình trên được gọi là cá: phương trình Kremser - 
Brown - Souders (hay phương trình Krea:ser) được đùng cho quá 
trình hấp thu hoặc trích chất rắn. Các phương trình này được vẽ trên 
hình 4.15 để giải nhanh rất tiện lợi. 


Như trên đã định nghĩa A = ccns với L„„và G„ là suất lượaøg mol _ 


của cấu tử trơ trong pha F. và pha G và ?n = Y/X là hệ số góc đườnz 


—.= 
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cản bằng. Tuy nhiên, khi cần thiết A có thể được định nghĩa là Á = 
LnG với L và G là suất lượng moÌ tổng cộng và m = y/x (x, y là 
thành phản mal) hay suất lợ:g khối lượng tổng cộng và thành 2hần 
là phần khối lượng. 
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N,, số bậc lý thuyết 


Hình 4.15: Sổ bậc lý thuyết cho quá trình nhiều bậc nghịch dòng 
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Ví dụ 4.3: Amoniac được hấp thu từ không khí ở 20°C, 1 am tong 
tháp chêm hoạt động cùng chiêu, dùng nước tỉnh khiết ở 20°C làm 
„ang mê:. Suất lượng pha khí đi vào tháp là 41,6 m/h. Nếu nồag iộ 
amoniac được giảm từ 3,52 còn 1,29% theo thể tích, vựng nước sử 
dụng bằng 1,37 lần lượng tối thiểu. Xác định: 

a) Tỉ số L.„/G,„ tối thiểu 

b) Suất lượng nước sử dụng 

c) Nồng độ ra của pha lổng 

Cho biết dữ kiện cân bằng của hệ ở20°C, 1 a/z: như sau: 


X, kmol NHạ /kmol nước _l 0.0164 | 0/0262 - 0.0349 | 0/0455 ` 
Y, kmol NHạ /kmol không khí 0021 | 0,032 | 0,042 0053 ` 


Giải: a) Suất lượng mol của pha khí đi vào tháp là: 


_ VP _ _ (4L6m3/h)aim) 
LẺ R7 (0/082mŠ.atm/kmoLK) 


Suất lượng mol của cấu tử trơ: 
G„ = G- —#4)= (1,781 kmol/h) (1 — 0,0352) = 1,67 mol 
Nông độ pha khí vào và ra khỏi tháp theo tỉ số mol là: 










= 1,731 kmolh 





VY -_ Ji _„ 00352 - 0.0365 
!- 1y,  1—0,0852 : 
W ĂX có, CS sứ Ö0IỔI 


1—z;  1-0,0129 
Nồng độ của pha lồng (nước tỉnh khiết) đi vào tháp là X;=0 


Từ hình 4.16 cho thấy đường làm việc (bậc PQ) ứng với tỉ số 
CH„/G,, ) tối thiểu là: 





(Ủ#y _ Ýa~Y; _ 0,0865-0,0181 _ mol nước 
CC LINH 7 — 9,01-0 ` *molkhítrơ 
b) Vậy: 





Nho. kmolnuớ 
xứ hạ G„ ` bmolkhítrơ 
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c) Nồng độ NHạ trong dòng lỏng ra khỏi thiết bị: 


HE, œ0 e‹<ic bu lo co 
G,„ thực ÄX;-h 4; ~0 


_ 8uyra X;= 0,00722 kmol NH;/kmol nước. 





0 
0 0,007 0,01 0,02 003 X 
Hình 4.16 Hình 4.17 
Lời giải cho uí dụ 4.3 Lời giỏi cho uí dụ 4.4 


Ví dụ 4.4: Lập lại ví dụ trên bằng cách tính cho quá trình nghịch 
chiều với suất lượng nước sử dụng là 34 &g/h. 
Giải: Từ ví dụ trên ta có: Ớ,; = 1,67 kmolh; L„ =34/18 =1,89 kmollh. 
riy# dujệt 1,89 

do đó : Cục “Ỷng 
Phương trình cân bằng vật chất cho toàn bộ tháp: 

G„(Yị¡-Y;) = Lư: -X;) 

1,67 (0,0366 - 0,0181) = 1,89(X¡~ 0) 
Suy ra nồng độ dung dịch lỏng ra khỏi tháp là: 

X), = 0,21 moi NH;lkmol nước 
Từ đổ thị hình 4.17 ta xác định được (1„„/G„)„„¡„ là 


- 


= 1,13 kmol nướclkmol khí trơ. 


r 





(+) - 0,0365—0,0151 _ 9 bmoÌ nước 
G„ ”%. 0,0296~0 "” kmolkhitrd 


(L„„/Gụ xu; - L13 = 1,43 


Vậy tỉ số : 
ng (G1. Cu) màn 0,79 
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Vi dụ 4.5: Một „:ẫu xà bông ướt được cho tiếp xúc với không kai ớ + gm, 
50°C, sự phâr. bố cân bằng hàm. lượng nước trong xà bô+g và trong 


hông khí r hư sau: 
2.40 | 3,76 —— HE 7,83 |9,90|12,C3| 5,4 
lossa 


% khế¡ lượng nước trong xà bông ' 
— riêng phần của hơi nước | IEHT 
tro:ig không khí, mmHg 

a) 5 kø xà bông ướt có độ ẩm là 16,7% khối lượng được đặt trong 
bình kín chứa 4,2 m không khí ẩm có áp suất riêng phần của hơi 
nước là 12 mmHg. Sau khi độ ẩm của xà bông còn 13%, không khí 
trong bình được thay hoàn toàn ›ằng không khí mới giống điều kiện 
ban đầu và hệ thống được để chc đạt đến cân bằng. Áp suất tổng 
cộng và nhiệt độ được duy trì ở 1 ø#mw và 50°C. Xác định độ ẩm cuối 
cùng của xà bông: . | 

b) Xà bông có độ ẩm 16,7% được sấy khô còn độ ẩm 4% bằng 
cách cho tiếp xúc liên tục nghịch dòng với dòng không khí có áp suất 
riêng phần ban đầu của hơi nước là 12 mưnHg. Áp suất và nhiệt độ 
vẫn duy trì ở 1 øfw và 50°C. Trcn căn bản 1 kg xà bông ướt mỗi giờ, 
xác định lượng không khí tối thiểu mỗi giờ. 

c) Nếu sử dụng lượng không; khí nhiều hơn 30% lượng tối thiểu 
được xác định ở câu b, tính độ ẩm của dòng khí rời thiết bị sấy và số 
bậc sấy lý thuyết tương ứng. 

Giải: a) Quá trình được thực hiện giac dòng. Chỉ có nước khuếch tán 
giữa hai pha xà bông (L) và không khí (G). Đặt Ý = kg nước/kg không 
khí khô (kkk) và Ä = kg nướclhg xò bông khô. Dữ kiện cân bằng cho 


ở trên sẽ được đổi ra theo: X, Y với X= 














100—x 
với # là % khối lượng ẩm trong xà bông, ví dụ với £ = 15,4% thì: 
= 15,4 : 
F á _ CS =— 9 + ` ^ˆ ^ 
100 ~15,4 0,182 kg nướcÍkg xà bông khô 
X.—Ẽ .e 
-760~p 29 


với p là áp suất riêng phần của hơi nước trong không khí, ví dụ 


mmHg, với p = 71,9 mmHg_ 


= 71,9 18 : | 
~————-~r— — — .— F. 
, “80-7 19 29 0,065 k8 nước/hg kkb 


— ._———— — ———= 
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Tương tự như trên dữ kiện cân bằng được đổi ra X,Y và được vẽ 
trên đồ thị hình 4.18. | 


Giới đoạn 1: Không khí ban đầu p = 12 mmHg 
— Ya = 19/(760~19)x18/29=0,01 kg nước/kg kkk 
Xà bông ban đầu có: x„ = 16,7% _ _ 
Xu = 16,7/(100-16,7)= 0,2 kg nướcÍkg xà bông khô. 
Xà bông sau khi sấy giai đoạn 1 còn độ ẩm 5; = 13% hay 
bồi 


lÌ 


13/(100~13)= 0,15 kg nước!bg xà bông khô. 
E„ = La(1—-X,)= 5(1 — 0,167) = 4,17 kg xà bông khô 
Ö¿ là khối lượng không khí khô được xác định từ định luật khí lý tưởng: 





= 760-12, 273 v, 29kg 
„ = l4 9 no ——— ———-) = 4,B52 hø kkk 
G: (4,2m°X THh CHỮ ta đn bg 
Hệ số góc đường làm uiệc = -—=~ — = 0,93 kẻxbhikg khk 
: Gự 4,52 : 





0. 004 0,98 : 012 0,16 020 0,24 
X - kg nướcikg xà bông khỗ 


_ Hàn 4.18: Đồ thị cho uí dụ 4.5 
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Từ điểm P(Xa,Y,¿) trần hình 4.18 ta vẽ đường làih việc có hệ số 
góc 0,92 đến cắt đường X\ = 0,15 tại điểm Q. Điều kiện tại @ là điều 
kiện cuối của giai đoạn 1. | 

Giai đoạn 2: Điều kiên bắt đầu của giai đoạn 2 biểu diễn bởi 
điểm S(X\,Yo) trên đồ thị. Đường làm việc vẽ từ 3 có cùng hệ số góc 
với đường P@Q vì L„ và G„ không đổi, cắt đường cân bằng tại 7 cho 
biết độ ẩm cuối cùng của xà bông là: 

Xa= 0,095 kg nướcÍbg xò bông khô, hay: 
&, =C ” xïBÙ = 8,7% 
1+0,095 
b) Quá trình nghịch dòng 
Lư = La(1¬%,) = 1 (1 ~ 0,167) = 0,833 kg xò bông khô!h 
Xà bông ban đầu có Xo= 0,20 kg nước!bg xò bông khô 
Sau quá trình sấy xà bông còn độ ẩm 


XÐ 8 vi có == sWDMOY oi nườờïg xÉ§ 
..—#w 1- 


Dòng khí vào: Yy,¡ = 0,01 ke audolEe kkhh 
Điểm O(XZw,Ÿw +1) được xác định trên đô thị hình 4.18), đường 
làm việc vẽ từ Ó qua giao điểm của đường Xo= 0,20 và đường cân 
'bằng (điểm G) cho ta đường làm việc có hệ số góc cực đại ứng với GŒz 
tối thiểu tại điều kiện đã cho. Giá trị tương ứng Ÿ„„„ là 0,068. Thay 
vào phương trình cân bằng vật chất (4.21): 
0,833 (0,20 ~ 0,0427) =_ Gwzm (0,068 ~ 0,01) 


- ma = 3,27 kgkkkh 
- Tương ứng với: 
` (2,27hg!h) (o„ „ mỀ ý _ T60_273+50 
(29kmollkg)  ” kmol 760-192 ` 273 
c) Gự = 1,3m = 1,8 x 2,21 = 9,95 kgkkk/h 
Phương trình cân bằng vật chất (4.21): 











)=2, 10mm không khúh 


0,833(0,20 ~ 0/0427) = 2,95(7¡ — 0,01) 


Tì = 0,055 *kg nướclkg khh 
ˆ Quá trình được biểu điễn trên đổ thị bằng đường làm việc (đoạn 
thắng OR) với H có tọa độ (Xa,Ÿ\). Số bậc sấy lý thuyết là 3 bậc. 
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¿152 62A dan smdiensanuskeaoirlusslGEPPDNNEDEIDIDEOIDDDUDG T2... 
BÀI TẬP 

4.1. Quá trình hấp thu amoniac từ hỗn hợp không khí - amoniac vào 
trong nước ở 20°C và 3 atm. Hệ số truyền khối trong pha lỏng là: 
k„= 0,33 kmollh.m°. (kmollmÖ) và kẹ= 1,28 kmol NH.Ih.m° .atm. Áp 
suất riêng phẩn NH; cân bằng với nồng độ NHạ loãng trong nước là 
Pa=4,2Ca, với pạ tính bằng am và Ca là kmoi NH;Im3 dụng dịch. 
Xác định các hệ số truyền khối tổng quát. _ 


4.9. Tại một vị trí trong thiết bị dùng để hấp thu SO;, từ hỗn hợp 
không khí - SO, vào trong nước, nồng độ của pha khí chứa 10% SO; 
theo thể tích và pha lỏng chứa 0,4% khối lượng SO;. Nhiệt độ ở 
50°C và áp suất là 1 im. Hệ số truyền khối tổng quát tính theo 
nông độ pha khí là: #œ= 0,27 bmollh.m?.atm. Trở lực khuếch tán có 
43% nằm trong pha khí và 57% nằm trong pha lỏng. Dữ kiện cân 












g SOa /†00g nưởc 


Áp suất riêng phần của SO¿, mmig | 1192 


a) Tính hệ số truyển khối tổng quát theo pha lỗổng K;. 

b) Tính hệ số truyền khối trong lớp phim khí *È„, k¿, %„ và hệ số 
truyền khối trong lớp phim lỏng h¿, Š,. 

c) Xác định nồng độ của 8O; trong hai pha tại bễ mặt tiếp xúc 





pha. . | 
4.3. Áp suất riêng phần cân bằng của hơi nước trong không khí tiếp 
xúc với silica gel có tính hấp phụ nước ở 25°C, 1 am là 


EE=szjHENEIEODIIIEIESEI 
hơi nước, mmHg 
 omaortnogoiĐ6 [9| 5| 19.189 | sm |]. 
— a) Vẽ đường cân bằng theo X = kg nướcÍkg gel khô và Ÿ = hg 
nước/kg không khí khô ở áp suất 1 œin, nhiệt độ 25°C 

_b) 10 &ø silica gel chứa % theo khối lượng nước bị hấp phụ được đặt 
trong đòag không khí có áp suất riêng phần của hơi nước là 12 mzni4g. 
Áp suất tổng cộng 1 ø¿m, nhiệt độ 95°C. Khi hệ đạt cân bằng, silica 
„ gel đã hấp phụ thêm một lượng nước là bao nhiêu? 
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œ) 1 &ø silica gel chứa 5% khối lượng nước bị hấp phụ được đặt 
trong bình chứa 25mỞ không khí ẩm có áp suất riêng phần của hơi 
nước là 12 mưnHg. Áp suất tổng cộng 1 ø£m, nhiệt độ 25°C. Khi hệ 
đạt cân bằng, xác định độ ẩm của không khí và của silica gel, lượng 

nước mà silica gel hấp phụ thêm được. 


đ) 1 kø silica gel chứa 18% khối lượng nước bị hấp phụ được đặt 
trong bình chứa 30m không khí khô. Nhiệt độ và áp suất duy trì ở 
25°C, 1 øtm. Tính thành phần của không khí và của silica gel khi hệ 
đạt cân bằng. 

4.4. Dữ kiện cân bằng cho kế trình hấp phụ hơi benzen lên than 
hoạt tính ở 338,3°C như sau: 


Hơi benzen hấp phụ 100 
(điều kiện chuẩn)/gC 

Ấp suất riêng phần 

của benzen trong pha '0,0010 0,0045 7,82 
khí, mmHg 


a) Hỗn hợp nitrogen - hơi benzen chứa 1,0% benzen theo thể 
- tích được cho tiếp xúc liên tục nghịch dòng với dòng than hoạt tính 
để hấp phụ 95% benzen trong dòng khí. Suất lượng dòng khí là 
2,7mŠíph. Than hoạt tính đi vào có 15m hơi benzen hấp phụ (điều 
kiện chuẩn)/gC. Nhiệt độ và áp suất duy trì ở 33,3°C và 1 dim. 
Nitrogen không bị hấp phụ. Xác định lượng than hoạt tính tối thiểu 
sử dụng mỗi giờ. Nếu sử dụng lượng than hoạt tính gấp hai lần lượng 
tối thiểu, xác định nồng độ benzen bị hấp phụ trên than hoạt tính 
trong dòng ra ~ 









b) Lập lại câu trên nếu hai pha đhuyền động cùng "chiếu. 


-_ @ Than hoạt tính đã hấp phụ trên nó 100cm” (điều kiện chuẩn) 
hơi benzen⁄gC được tái sinh với suất lượng 45,4 kg benzen trong 
„ than(h xuống còn nồng độ 55 em” benzen hấp phụ/gC bằng quá trình 
tiếp xúc liên tục nghịch dòng ở 1 am, 33,3°C. Tìm suất lượng tối 
thiểu của nitrogen, mŠ/b. Nếu suất lượng đàng khí nitrogen gấp hai 
lần suất lượng tối thiểu, tìm nồng độ benzen trong đòng khí ra, số 
bậc lý thuỷết để thợ hiện quá trình. 


Chương D 
THÁP CHƯNG CẤT - HẤP THU 


Trong sản xuất thường dùng nhiều loại thiết bị khác nhau để thực 
hiện quá trình hấp thu - chưng cất. Tuy nhiên, yêu cầu cơ bản chung 
cho các thiết bị vẫn giống nhau, nghĩa là diện tích bề mặt tiếp xúc pha 
phải lớn, điều này phụ thuộc vào mức độ phân tán của một lưu chất 
này vào lưu chất kia. Nếu pha khí phân tán vào pha lỏng ta có các loại 
tháp mâm, nếu pha lỏng phân tán vào pha khí ta có tháp chêm, tháp 
phun... Ở đây ta khảo sát hai loại tháp thường đùng là tháp mâm và 
tháp chêm. | 


Để chuyển từ số mâm lý thuyết thành số mâm thực ta cần phải 
biết hiệu suất. Ngoài việc xác định số mâm thực còn một số yếu tố khác 
quan trọng không kém khi thiết kế tháp mâm. Nếu mắc phải sai lầm khi 
quyết định sẽ làm cho độ tình khiết sản phẩm kém, năng suất thấp hơn 
mong muốn, tính linh động kém khi vận hành và thậm chí tháp không 
hoạt động được. Việc sửa chữa những sai lầm này khi đã xây đựng tháp 
sẽ rất tốn kém. Đầu tiên sẽ khảo sát phần cơ sở thiết kế mâm vì hiệu 
suất mâm phụ thuộc vào thiết kế của từng mâm riêng biệt. 


_ Tháp chưng cất rất phong phú về kích cỡ và ứng dụng, các tháp 
lớn nhất thường được dùng trong công nghiệp lọc hóa dầu. Lớn và 
phức tạp là các tháp dùng để chưng cất các dung môi, không khí lỏng 
và công nghiệp hóa chất nói chung. Tùy theo năng suất đường kính 
tháp có thể từ 0,3m đến hơn 9m, số mâm có thể từ vài mâm đến rất 
nhiều. Khoảng cách mâm có thể từ 1ð0mm hay ít hơn đến khoảng 
1m. Tháp có thể hoạt động ở áp suất cao hay thấp, từ nhiệt độ thấp 


của khí hóa lồng đến đần 900°C khi chưng cất sodium và potassium. 
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Hỗn hợp được chưng cất có thế thay đổi rất nhiều về độ nhớt, hệ số 
khuếch tán, tính ăn mòn, khuynh hướng tạo bọt và tính phức tạp của 
nồng độ. Tháp mâm đều sử dụng được che cả quá trình chưng cất và 


hấp thu. 


Tháp mâm và tháp chêm được trình bày ở dưới thuộc vào loại 
thông thường hoạt động gần với áp suất khí quyển và các hỗn hợp có 


tính chất thông thường. 
5.1 THÁP MÂM 


Tháp mâm gồm 
thân tháp hình trụ 
thẳng đứng trong có 
_ gắn các mâm có cấu tạo 
khác nhau trên đó pha 
lỏng và pha hơi được 
cho tiếp xúc nhau. Hình 
5.1 trình bày sơ đồ hoạt 
động của tháp mâm 
chóp. Chất lỏng đi vào 
tháp ở đỉnh hoặc tại 
một mâm thích hợp nào 
đó và chảy xuống do 
trọng lực qua mỗi mâm 
bằng ống chảy chuyển. 
Pha hơi hoặc khí đi từ 
dưới lên qua mỗi mâm 
bằng các khe hở trên 


mâm do cấu tạo khác: 


nhau của mâm tạo nên. 
Quá trình chung cả 
tháp được xem như là 
tiếp xúc pha nghịch 
dòng mặc dù trên mỗi 
mâm hai pha tiếp xúc 
giao đòng. 





Pha khí :a 


Pha 
lòng vào 


Chóp 


Dòng lấy ra 
giữa tháp 


\ + 
Ống hơi lên. : l 

SƠ NH2 xn k 
Bot _ ị 


Dòng nhập liệu 
trung gian 





Pha 
khí vào 


_Hình 5.1: Sơ đồ hoạt động của tháp mâm 


.e —: —— —~ 
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Số mâm trong tháp tùy thuộc vào mức độ phân riêng của hai pha 
và được xác định từ phương trình cân bằng vật chất giữa hai pha và: 
cân bằng pha. Hiệu suất mâm được xác định sau khi đã có thiết kế cơ 
khí và các điều kiện hoạt động của tháp, và từ đó xác định được số 
mâm thực. Đường kính của tháp phụ thuộc vào suất lượng của¿ pha 
lỏng, pha khí qua tháp. Khi đã xác định được sế mâm lý thuyết, vấn 
để chính của thiết kế tháp là chọn các kích thước và cách sắp xếp 
sao cho đung hòa được một số yếu tố trái ngược nhau. Nói chung, các 
điểu kiện để mâm có hiệu suất cao lại dẫn đến các khó khăn trong 
điều hành tháp. 

Để mâm có hiệu suất cao, thì khi hoạt động mức chất lỏng trên 
mâm và vận tốc khí phải lớn. Điều này có thể gây nên sự lôi cuốn cơ 
học các giọt lỏng trong dòng hơi từ mâm dưới lên mâm trên, làm 
giảm sự biến đổi nông độ tạo nên bởi quá trình truyền khối, và như 
vậy làm giảm hiệu suất mâm. Ngoài ra nó còn tạo nên độ giảm áp 
lớn cho pha hơi (khí), làm tăng công suất máy nén khí cho tháp hấp 
thu, hoặc tăng nhiệt độ sôi ở nồi đun của tháp chưng cất. Cuối cùng 
độ giảm áp cao của pha khí làm cho tháp dễ bị ngập lụt khi hoạt 
động. 

Tóm lại, khi thiết kế ta chọn các kích thước và cách bố trí mâm 
khác nhau sao cho dung hòa được các yêu cầu hoạt động trái nghịch 
nhau ở trên. _ | 


5.1.1 Đặc trưng chung 


1- Thân thúp uà mâm 

Thân tháp và mâm được làm bằng loại vật liệu phụ thuộc vào 
mức độ ăn mòn của môi trường làm việc. Thân tháp thường có hình 
trụ tròn, chế tạo thành từng đoạn tháp ghép với nhau bằng mặt bích. 
Bê đây của vật liệu phụ thuộc vào tốc độ ăn mòn của môi trường và 
áp suất làm việc bên trong tháp. 

Mâm được gắn cố định vào tháp. Nếu cần phải có vòng đỡ hoặc 
thanh đỡ để mâm được phẳng. . 

9- Khoảng cách mâm | 

Khoảng cách mâm thường được chọn trước trên cơ sở điều kiện 
chế tạu, hảo tr, chỉ phí hợp lý sau đó kiểm tra lại khi tháp hoạt 
độ::z đẩn- pảo khêng lụi. 
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Bảng 5.1: Khoảng cách mâm theo đường kính mâm 
Đường kính mâm D (m) 















Khoảng cách mâm H (m) 
tối thiểu 0,150 








| đến 1,2 







0450 + 0,500 
1,2.+ 3,0 0,600 
3,0 + 3,6 0,750 


3,6 + 7,2 0,900 


3- Đường kính tháp | 

Đường kính tháp, hay tiết điện tháp, tương ứng với suất lượng 
pha lỏng, pha khí đã cho phải đủ để khí tháp hoạt động không gây 
nên trạng thái lụt hoặc lôi cuốn pha lỏng lên mâm trên quá nhiều. 
Với loại mâm chóp hay xuyên lỗ ở trạng thái ngập lụt, vận tốc biểu 
kiến của pha khí ø„ (dựa trên diện tích bề mặt bốc hơi của mâm S„) 
liên hệ đến khối lượng riêng của hai pha như sau: 


uy = Cg(PLT“ÊGy2 mýs (5.1) 
P ]) *° Đo ' 

- Diện tích bể mặt bếc hơi bằng diện tích mâm ®, trừ đi tiết diện 
ống chảy chuyển như dòng chảy ở hình 5.1. Cy là thông số năng suất 
phụ thuộc vào suất lượng của hai pha và được xác định bằng đề thị 
cho từng loại mâm ở hình 5.2 và 5.3 như sau. 


0.7 Khoảng cách nậm ———k> -H_—— 
. — . Tír'.ằẽ7ẽé.. 
Kết | _ | | 900mm. LÝ 

- —_ J 1 600 mn: E—— xw 


. 


95 ,20 
) G 
= 
——N 


b. 
PịÐa 
Ù 
Ù 
h› 
:h- 
ƠI 
1 
3 
HE: v9ƠP TƯ 
II] 


Cr= vr{ 
ÒòƑ_ 





=u| Noi: vết bú lạ VN 3 ¡¡ 
Hai. | | | |r| 3E) 
001 002.003 0,05 007 041 0,2 
| L`,Pg 0.5 
G' 


Hình 5.3: G'in đồ xác định Cy cà: mâm chóp 


- .e= ỷ———— —— : ă 
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với: L', G' - suất lượng 
pha lỏng, pha khi qua 
một đơn vị tiết diện 
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Hình 5.3: Giản đô xác định Cp cho mâm xuyên lỗ 


Giá trị 0o nhỏ hơn sẽ được dùng để tính đường kính thực của 
tháp, với chất lỏng không tạo bọt 0 lấy bằng 80+85%up, với chất 
lông tạo bọt ø lấy tối đa bằng 75% 0z. Trong thực tế, tháp hoạt động 
ở áp suất thường giá trị của u từ 0,3+0,9 m/s. Ngoài ra, vì lý do chì 
phí chế tạo nên tháp không nên có đường kính thay đổi để phù hợp 
với sự biến đổi của suất lượng pha lỏng, pha khí từ đầu này đến đầu 
kia của tháp. Chỉ khi suất lượng hai pha thay đổi đáng kể và đặc 

- biệt nếu vật liệu chế tạo mắc tiền mới dùng hai đường kính tháp. 
Thường thì chọn suất lượng lớn nhất để thiết kế. 

Ống chảy chuyễn có thể có tiết điện là hình viên phân hay hình 
tròn, và thường chiếm từ 10+ 15% tiết điện tháp và để lại 70+ 805% 
tiết diện thắp cho quá trình tiếp rúc giữa hai pha. Với tháp nhỏ ống 
chảy chuyển có thể có tiết điện bình tròn. Ông chảy chuyển phải 
được kéo gần sát đến mâm đưới (phải thấp hơn gờ chảy tràn của 
mâm dưới) để giữ một lớp chất lỏng trong ống ngăn không cho pha 
khí thổi tắt vào ếng. Trong trường hợp tháp rất lớn, ống chảy chuyển 
cé thể bố trí theu các cách được trình bày trên bảng 5.2 và hình ð.4. 





108 CHƯƠNG 5 


4- Gờ chủy tràn 

Chiều cao mực chất lỏng trên mâm được duy trì bằng gờ chẩy 
tràn, có thể là phần kéo dài lên khỏi mâm của ống chảy chuyển. Để 
bảo đảm sự phân phối đồng đều pha lỏng trên mâm, gờ chảy tràn có 
thế bằng 60 đến 75% đường kính tháp. 


ã- Chuyển động của dòng lòng trên mâm 


Tùy thuộc vào suất lượng dòng lỏng chảy trên mâm mà ống chảy 


chuyền có thể được bố trí khác nhau, do đó, tạo nên các dòng chảy pha 
lỏng khác nhau như hình 5.4. Bảng ð.2 cho thấy suất lượng cho phép 
với bốn loại mâm | 


Bảng 5.9: Suất lượng pha lỏng cho phép theo loại mâm, mỞ!h 


110 - 200 
HH | NH2 





ð.1.2 Tháp mâm chóp 


Trên mâm có gắn chóp và ống chảy chuyển, ống chảy chuyển có 
thể có tiết điện hình tròn, viên phân, một ống hay nhiều ống tùy suất 
lượng pha lỏng. Chóp có thể hình tròn (H.5,5) hay một dạng khác 
(H.5.6). Ở chóp có rãnh xung quanh để pha khí đi qua, rãnh chóp có 
thể hình chữ nhật, tam giác hay hình tròn. Theo nghiên cứu thì hình 
dáng của rãnh không ảnh hưởng nhiều lên quá trình truyền khối. 
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F. Chóp chế tạo từ 
kim loại tâm 
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Mâm chế tạo từ 
kim loại tâm 


Hình 5.5: Cấu tạo một chóp tròn tiêu biểu 


* 
~—r~T—~——~T~*~m>ễm~ẽhằẰmằ mm h9 — 
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Lỗ thảo lỏng 
6 


Hình 5.6: Cấu tạo mâm có chóp 
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Chóp được lắp vào mâm bằng nhiều vách khác nhau. Sự chuyển 
động của pha khí và lỏng trong tháp như sau: Chất lỏng chảy từ trên 
xuống, từ mâm trên xuống mâm dưới nhờ ống chảy chuyên. Khí đi từ 
. dưới lên qua ống khí rồi xuyên qua các rãnh chóp để sục vào lớp chất 
„lỏng trên mâm. Hiệu quả của quá trình sục khí vào lỏng phụ thuộc 
rất nhiều vào vận tốc khí và chiều cao lớp chất lỏng trên mâm. Nếu 
vận tốc khí nhỏ thì phạm vi sục khí nhỏ hoặc không sục vào lồng 
được nhưng nếu vận tốc khí quá lớn thì quá trình sục khí cũng không 
tốt vì lúc đó có thể xảy ra hiện tượng hoặc là chất lỏng bị lôi cuốn 
theo đòng khí hoặc là chất lỏng bị dạt ra một vùng (H.5.?). 







K 





Hàng chóp Chóp hoạt Hơi thổi ra 
không sủi động bình dưới vành 
bọt thường chóp 


Chảy ngược 


Hình ð.7: Ảnh hưởng hỗ tương của pha khi uò pha lỏng 

Độ giảm áp của pha khí qua thúp mâm chóp 

1- Độ mở lỗ chóp. 

Lớp chất lỏng luôn ngập chóp. Khi pha khí thổi qua, áp suất bên 
dưới chóp sẽ tăng lên và chất lỏng bị đẩy xuống dưới lỗ chóp để hở lỗ 
chóp cho pha khí đi ra sục vào pha lồng. l 

_— Với lỗ chóp hình chữ nhật, độ mở lỗ chóp #„ có thể được ước 
tính theo công thức. : 


h, = 7,BE(—PG__)⁄3,2/3(6% 2/4, mm chất lông (5.9)- 
Đr —ÐG CÔ TÊN | | 


với: hụ„- chiều cao hình học lễ chóp, zm 
Qg - lưu lượng của pha khí, mŠ/s 


€, - tổng diệa tích các lỗ chóp trên mỗi mâm, m2 
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Hình õ.8: Sơ đồ thủy động lực học mâm chóp 


bu 
: độ giảm áp tổng cộng của pha khi qua mẫm, mưn chất lỏng. . 


: bể ngang chất lỏng vượt qua gở chảy tràn, mm 
: chiểu cao lớp chất lồng sủi bọt trên mâm, mm 
:_ hiểu eao lớp chất lỏng bọt trong ống chảy chuyền, mm 
: chiều cao tương đương lớp chất lồng trên mâm, mm 
: khoảng cách từ mép chóp đến mâm, 
: chiểu cao lớp chất lỏng khi vào mâm, mm 
+ chiều cao chất tông trước khi vào ống chảy chuyến, mm 
: chiểu cao lớp chất lỏng trên gở chảy tràn, mm 
: chiều cao lỗ chóp, mm, hay độ giảm áp qua lễ chóp, am chất lỏng 
: chiều cao thủy tĩnh lớp chất lỏng trên lỗ chóp đến gờ chảy tràn, mm 


: chiều cao gờ chảy tràn trên mâm, mm 


:_gradient chiều cao chất lổng trên mâm, mn 
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Nếu mâm chóp được thiết kế tốt pha khí sẽ thổi qua toàn bộ lỗ 
chóp khi đó chóp mở toàn bộ và ở, =»„„. Nếu pha khí có lưu lượng lớn 
hơn thì nó sẽ thổi qua dưới mép chóp. Nếu quá nhỏ thì hiệu quả sử 
dụng lỗ chóp không cao. 

2- Chiều cao mực chất lỏng trên gờ chảy tràn 

Khi chảy vào ống chảy chuyền, chất lỏng tạo nên một lớp trên gờ 
chảy tràn, ñ„„. Đại lượng này được xác định theo công thức 


h 


ou 


= 9,84 BC), mm chất lỏng (5.3) 


với: Q; - lưu lượng chất lỏng, mŠ/⁄h; +„ - chiều đài gờ chảy tràn, m 
# - hệ số hiệu chỉnh cho gờ chảy tràn được xác định bởi 


E= /Cộy ) __ ®đ.4) 


được cho trên đồ thị hình 5.9 với D là đường kính tháp. 


IIIIIEIRIIIR 
II |LIAN] 


ISIE lã 
HH LÍ DJ |. 
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Hệ số hiệu chỉnh giới hạn giở E 
° 


| /| )/ 
: 72/77 lI/_ 
1,00 NINH -<:Z.¡0f 7 VI. 
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Hình 5.9: Hệ số hiệu chỉnh cho gờ chảy tràn 
3- Gradient chiều eao mực chất lỏng trên mâm 
Áp suất pha lỗng giảm khi chảy qua mỗi hàng chóp trên mâm 


làm giảm chiều cao mực chất lỏng trên mâm theo chiều dòng chảy được ' 


biểu diễn trên hình 5.8. Đại lượng này không nên quá lớn, nhất là với 
mâm có đường kính lớn. Trong những trường hợp lớn, sự phân phối khí 


~* 
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cho mỗi chóp sẽ không đều. Trong trường hợp xấu nhất, lượng khí lớn 
nhất sẽ đi vào các chóp gần gờ chảy tràn nơi có mực chất lỏng thấp 
nhất; trong khi các chóp nằm gần ống chảy chuyển của mâm trên, nơi 
pha lỏng đi vào mâm và có mực chất lỏng cao nhất, sẽ không hoạt động. 
Hình 5.7 minh họa cho trường hợp này. | 

Đại lượng A được xác định theo biểu thức: 


A = C,.A'.n (5.5) 
với: ñ - số hàng chóp mà pha lỏng phải chảy qua 


A' - gradient chiều cao mực chất lỏng qua một hàng chóp _ 
C„ - hệ số hiệu chỉnh cho suất lượng pha khí xác định theo hình 5.10. 


Hệ số điều chỉnh tải trọng khí, ©„ 





| X= 1,34Q/B„ 
Hình õ.10: Hệ số hiệu chỉnh cho suất lượng pha khí” 
Các giá trị của 4A'=/ƒ(h„,Q;,B„,h„) được cho trên các giản đồ 
hình 5.11 đến hình 5.14. _ 
Trong các biểu thức trên š„ là chiều cao mực chất lỏng trung bình 
trên mâm: 


h„ =ụ +hụ„ + 2A 


với; Ö„ - khoảng cách từ mép chóp đến mâm 
B„ - bể rộng trung bình của mâm, m. 


y = 4Ammimỗi häảr:g chép 


y = 4Amm/mỗi hàng chóp 


m——-- -—- —————— 
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Hình 5.11: Khoảng cách giữa hơi 
chóp bằng 25% đường hính du ¿ 
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Hình õ.13: Khoảng cách giữa hơi 
chóp bằng đ7,25% đường kír.h chóp 
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ö 
2 3 456 * tim l§ 20 30 5079 


—@) 
Hình 5.12: Khoảng cách giữa hai chóp 
bằng 31,25% Cường kính chóp 








y = 4Amm/mỗi hàng chóp 
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Hình 5.14: Khoảng cách giữa hơi 
chóp bằng õ0% đường kính chóp 


Trong các hình trên: a) h„ =12,5mm; b) h„ =2Bmm; c) h.. =37,5mm 
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Hình ã.1ð: Độ lôi cuốn chất lỏng cho môêm chó - 
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4- Độ lôi cuốn chất lỏng 
Độ lôi cuốn chất lỏng được định nghĩa là lượng chất lỏng bị pha 
hơi lôi cuốn từ mâm dưới lên mâm trên. Độ lôi cuốn chất lồng như vậy 


làm giảm hiệu suất mâm vì nó mang chất lỏng từ mâm có nông độ cấu 


-_ tử dễ bay hơi thấp lên mâm có nồng độ cấu tử dễ bay hơi cao. Ngoài ra, 
nó có thể mang cấu tử không bay hơi đi dần lên phía trên cột làm bẩn 
_sgản phẩm đỉnh. Tỉ lệ chất lông bị lôi cuốn được định nghĩa như sau: 


e 
L+e 





với: e - lượng chất lỏng bị lôi cuốn, mol/h 
 - lượng chất lỏng chảy xuống, moi!h. 


Nếu ạ. có hiện tượng lôi cuốn chất lông w = 0. Khi xảy ra 
ngập lụt kẻ = ], 


Ựự được xác định từ thực nghiệm theo thông số E xe 2 từ giản 
đồ H.5,15. 


ð- Độ giảm áp của pha khí qua một mâm, ủi, 

Pha hơi chuyển động qua mâm và chất lỏng trên mâm sẽ tạo nên 
sự chênh lệch áp suất giữa pha hơi dưới và trên mâm. Độ giảm áp suất 
của pha hơi qua một mâm thường từ 50:70 mm H,O, và độ giảm áp 
tổng cộng của pha hơi qua một tháp có 40 mâm là khoảng 2+3 mH;O. 
Trong tháp chưng cất, áp suất cần thiết sẽ được nổi đun tự động tạo 
nên để khắc phục tổn thất áp suất qua toàn bộ tháp và thiết bị ngưng 
tụ. Tổn thất áp suất tổng cộng được tính để xác định áp suất, nhiệt độ 
của nồi đun (tháp chưng cất), áp suất của máy nén (tháp hấp thu). 
Ngoài ra độ giảm áp qua mỗi mâm còn dùng để kiểm tra xem mâm có 


hoạt động tốt Không nghĩa là không gây ngập lụt SôN chảy rò (mâm 
xuyên lỗ), 


Độ giảm áp tổng cộng của _ khí qua một mâm được xác định tại 
điều kiện trung bình trên mỗi mâm theo công thức sau 


`. Bạy +, + họ, ‡Rj + SA, mm chất lỗng (5.7) 


với ñ; là độ giảm áp do ma sát và biến đổi vận tốc pha khí thổi qua 
chóp khi không có chất lỏng: 
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hạ, = 914KC—PG— J(SG}?, mm chất lồng. (5.8) 
Pr —ÐPe %, 


với: 9,- tổng diện tích ống hơi của mỗi mâm, mĩ 
K - hệ số cho trên đồ thị hình 5.16 trong đó tỉ số (S,;⁄S,;) giữa 
điện tích hình vành khăn và điện tích ống hơi của chóp. 
Các số hạng còn lại của (5.7) được tính với chất lỏng không có bọt. 
0.7 


0,8 


4,0 lv t,2 1,3 1,4 1,5 
(S„¡ /S„) 
Hình 5.16: Hệ số tổn thất úp suất cho chóp khô 
6- Chiều cao mực chất lỏng không bọt trong ống chảy chuyền, h„ 
Bỏ qua sự tạo bọt trong ống chảy chuyền, chiều cao mực chất lỏng 
trong ống chảy chuyên được xác định theo biếu thức: 
hạ = h„+hạ„+A+h, +hạ, mm chất lỏng (8.9) 


với: h, - được xác định theo (5.7); h„,h„„,A được xác định do cấu tạo của 
mâm và điều kiện làm việc. 

h„ - tổn thất thủy lực do dòng lông chảy từ ống chảy chuyển vào 
mâm được xác định theo biểu thức sau: 





Qụy_ v2 
h„ụ = 0,128 : hất lỏ 0.10 
_ 1 HN mm c ng (5.10) 


với S„, là tiết diện giữa ống chảy chuyển và mâm. 
Chiểu cao h„¿ được dùng để kiểm tra khoảng cách mâm. Để đảm 
bảo điều kiện tháp không bị ngập lụt khi hoạt động, ta có: 


hạ s P khoảng cách mâm (5.11) 


7- Chất lỏng chảy vào ống chảy chuyển 

Điều này kiểm tra xem chất lỏng chảy vào ống chảy chuyền có 
đều không và chất lỏng không va đập vào thành thiết bị. Đại lượng 
này được biểu diễn là: 
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d„ = 0,8lh„.h, (5.12) 
với: h„ - khoảng cách rơi tự do: h,= HH + h„ + hạ (5.13) 


H - khoảng cách mâm 
Giá trị của ở, không nên vượt quá 60% bề rộng ống chảy chuyển. 


5.1.9 Tháp mâm xuyên lỗ 


Trên mâm có nhiều lỗ hay rãnh, đường kính lỗ từ 3+ 12 mưm, 
tổng tiết diện các lỗ trên mâm chiếm từ 8+ 15% tiết điện tháp. Các 
lỗ được bố trí trên các đỉnh tam giác đều, khoảng cách giữa hai tâm (bước) 
lỗ bằng 2,B+ð lần đường kính. Bề dây mâm thường bằng 4/10 +8/10 
đường kính lỗ nếu làm bằng thép không rỉ, nếu làm bằng thép 
carbon hay hợp kim đồng thì bề đầy hơi lớn hơn tỉ lệ trên. Mâm phải 
thật ngang bằng khi lắp vào tháp. Đối với những tháp có đường kính 
quá lớn (> 2,4 m), ít dùng mâm xuyên lỗ vì khi đó chất lỏng phân 
phối không đều trên mâm. 


Trong tháp mâm xuyên lỗ pha khí đi từ đưới lên qua các lỗ trên 
mâm và phân tán vào lớp chất lồng chuyển động từ trên xuống theo 
các ống chảy chuyển. Ông chảy chuyển ở đây cũng được bố trí như ở 
tháp mâm chóp. 


f( Mâm trên 


nhị 
zhiếu dài | 
hiệu dụng 





__ Ống chảy chuyền | 


r —— 





Ô — Mâmdui^  == 


Hình õ.17: Sơ đồ thủy động lực học mâm xuyên lỗ- 
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Các ký hiệu trên hình 5.17: 


hạ : chiều cao chất lỏr.„ bọt trên mâm, mm 
h : chiểu cao tương đương lớp chất lỏng không bọt trên mâm, 7mm 
hụ : chiều cao lớp chất lỏng không bọt khi vào mâm, mm 
"w :_ chiều cao lớp chất lỏng không bọ trước khi vào ống chây chuyền, mn 


hạy  : chiểu cao lớp chất lỏng trên gỡ chắy tràn, mm 

h,ị  : độ giảm áp tổng cộng của pha khí qua mâm, mm chất lỏng. 

Tùy theo lưu lượng hai pha lỏng, khí, mà có ba chế độ thúy động: 

- Khi vận tốc khí nhỏ thì pha khí đi qua pha lỏng ở dạng từng 
bạt riêng biệt, pha lỏng cé thể chảy rò qua lỗ trên mâm. 

- Khi tăng vận tốc khí lên thì khí đi qua lỏng bằng những tia 
bọt liên tục, chất lỏng không còn chảy rò qua lỗ trên mâm. Ở chế đệ 
này tháp hoạt động ổn định. : | 

- Khi tăng vận tốc khí lên nữa, khí và lỏng trên mâm sẽ tạo nê 
một hỗn hợp lỏng bọt xáo trộn mạnh trên mầm. Ở điều kiện này 
mâm hoạt động với hiệu suất cao nhất. Nếu tiếp tục tăng vận tốc khí 
lên nữa sẽ xảy ra hiện tượng lôi cuốn chất lỏng lên mâm trên. 

Độ giảm áp của pha khí qua tháp mâm xuyên lỗ 

1- Chiều cao mực chất lỏng trên gờ chủy tràn 

Chiểu cao mực chất lông trên mâm thường không nên nhỏ hơn 


_ B0 mm để đảm bảo sự tạo bọt tốt. Điều này phụ thuộc vào chiều cao 


gờ và chiều cao mực chất lỏng trên gờ chảy tràn. 
gờ hiệu dụng 





Hình 5.1£: Chiêu dài hiệu dụng của gờ chảy tròn 
Chiểu cao mực chất lóng trên gờ chảy tràn được xác định theo 
biểu thức sau: ' đc 2 9w. g | 
_ đụy = 6607205169 , mươn chếi lông  — (5.14) 


uU£ 
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với: L„ - chiều đài gờ chảy tràn, m; Q, - lưu lượng chất lỏng, mỞ/h. 
L„„ - chiều đài hiệu dụng của gờ chảy tràn, m 
9. Độ lôi cuốn chất lỏng ` _ 
Tương tự như trong trường hợp tháp mâm chóp, độ lôi cuốn chất 


lỏng lên mâm trên T xác định theo thông số trên giản đồ hình 5.19. 
1,0 











[si TH 
HN LÍ: 


E e Tỉ lệ lôi cuốn 
© 
t3 









SEN 
LÍ | HayN, 


+3 
nh: 
IÌ | LI¬SI 


0S 0,01 0,02 0,04 f,10 


0,004 
0,002 


0,01 


,_ Hình ð.19: Giản đồ xác định độ lôi cuốn chất lỏng cho môâm xuyên lễ 
3- Độ giảm áp của phú khí qua một mâm 


_ Độ giảm áp tổng cộng của pha khí, mư: chất lỏng, là tổng các độ 
giảm áp của pha khí qua mâm khô và các độ giảm áp do pha lỏng. 


_ _ tụ =hụ th, tần „ Mửn chất lỗng (5.1ð) 
với: h„ - độ giễm. áp qua mâm khô, mm chất lỏng _ _ 

#, - độ giảm áp do chiều cao lớp chất lỗng trên mâm, mơn chết lỏng 

_—- he . đệ giảm ¿¿: đ^. sức căng bề Taặt, mm. chất tông 


› 
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Trong tháp mâm xuyên lỗ, gradient chiều cao mực chất lỏng trên 

máre A là không đáng kể nên có thể bỏ qua. | | 

| Độ giảm áp của pha khí qua mâm khô được tính dựa trên cơ sở 

tổn thất áp suất do đòng chảy đột thu, đột mở và do ma sát khi pha 

khí chuyển động qua lỗ. _ 


D2 D 02 p 
hy = (C2)(——“—) = ø1,0S TS), mm chất lỏng (B.16) 
Cj 28ÐL C Đụ, 


với: ø„ - vận tốc pha hơi qua lỗ, m/s; pœ - khối lượng riêng pha hơi, kg! m 

pr - khối lượng riêng pha lồng, hai mỀ 

C,- hệ số orifice phụ thuộc vào tỉ số tổng diện tích lỗ với tiết diện 
tháp và tỉ số giữa bể dày mâm với đường kính lỗ như hình 5.20. 





0,05 0,10 0,6 0,20 
TÌ số tổng diện tích lỗ/ tiết điện tháp 
Hình 8.90: Hệ số C„ cho mâm xuyên lỗ... 

_ Các giá trị C, thay đổi theo bể dày mâm nhựng với hầu hết mâm 
xuyên lỗ bể dày chỉ từ 0,1+0,3 lần đường kính lỗ. Về bê dày trong 
khoảng trên và diện tích lỗ chiếm 0,08 + 0,15 tiết diện tháp thì C,„ có 
-giá trị từ 0,66 + 0,72. : | W? #awốigfseh 

Lượng pha lỏng trên mâm tăng theo lưu lượng của pha lỏng và 


chiều cao gờ, nhưng hơi giảm khi tăng lưu lượng pha hơi vì nó làm... 


giảm khối lượng riêng của chất lỏng bọt trên mâm. Ngoài ra, lượng : xe 


.. x.x: 
s. “Y 
» 


F/ 
. 
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pha lỏng trên mâm còn phụ thuộc vào các tính chất vật-lý của hai 


pha. Phương pháp đơn giản để ước tính độ giảm áp của pha hơi qua 


mâm do lớp chất lỏng trên mâm „từ chiểu cao gờ chảy tràn z„, 
chiều cao tính toán của lớp chất lỏng trên gờ chảy tràn »„„ và hệ số 
hiệu chỉnh theo kinh nghiệm : _ 


h, = B(h„+hu„), - mm chất lỏng - (5.17) 


Chiểu cao mực chất lỏng trên gờ chảy tràn được tính từ đạng | 


phương trình Francis với gờ chảy tràn thẳng 


ŠL_ 48/42), mm chất lông ` (5.18) 


t0 
với: g; - lưu lượng của chất lỏng, mŠ/ph;_ L„- chiều đài gờ chảy tràn, m. 

Chiều cao thực tế của chất lỏng bọt trên gờ chảy tràn hơi lớn 
hơn giá trị tính được của »„„vì pha hơi đã tách ra một phần khỏi 
pha lỏng làm cho lưu lượng thể tích tại gờ lớn hơn lưu lượng thể tích 
của bản thân chất lỏng. Với chiểu cao gờ từ 25+50 mm và khoảng - 
giá trị thông thường của vận tốc hơi thì giá trị B để hiệu chỉnh cho 
hiện tượng trên là từ 0,A+0,7. Sự biến đổi của B theo lưu lượng pha 
lỏng và pha hơi là phức tạp, để thiết kế có thể chọn B =0,6. 

Khi »„„ nhổ so với Ö„ thì (5.17) cho thấy », có thể nhỏ hơn J„ 
tức là mực chất lỏng trên mâm thực tế nhỏ hơn chiều cao gờ chảy 
tràn. Điều này là bình thường. 

-_ Độ giảm áp do sức căng bể mặt, h„, của chất lỗng trên mâm 
được xác định theo biếu thức: 


_ hạ = 629B,B4—“—, mm chấtlông  ' - (519)` 


- với œ là sức căng bể mặt của chất lồng, đynicm. 


_._ # Chiêu cao mực chất lòng không bọt trong ống chảy chuyên: _ 


`. Bỏ qua sự tạo bọt' trong ống chảy chuyển, chiểu cao mực chất - 
_ lồng trong ống cHảy chuyển của mâm xuyên lỗ được xác định theo 


biểu thức sau: - | | | 
& ~.. : `Â “hp +Ru + +hụ,, mm chất lông - - (5.20)- 
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với: h, được xác định theo (5.15); ñ„ được xác định theo (Bð.10) 
h„ và h„„ được xác định do cấu tạo của mâm và điểu kiện làm việc. 


Chiểu cao »„ được dùng để kiểm tra khoáng cách mâm. Từ (5.11) 
điểu kiện để tháp không bị ngập lụt khi hoạt động là: 


hạ 5 khoảng cách mâm 


ø- Sự chảy rò của pha lỏng qua lỗ trên mâm 

Giới hạn trên của vận tốc pha hơi qua tháp mâm xuyên lỗ được xác 
định tại điêu kiện ngập lụt hay tại vận tốc mà ở đó sự lôi cuốn pha 
lông lên mâm trên quá nhiều. Giới hạn dưới của điều kiện hoạt động 
của tháp mâm xuyên lễ là khi vận tốc hơi quá thấp, độ giảm áp không 
đủ để ngăn chặn pha lỏng chảy rò qua các lỗ trên mâm. Điều này cũng 
có thể xảy ra khi có sự chênh lệch độ cao của mực chất lỏng trên mâm, 
pha hơi có khuynh hướng thổi qua các lỗ có ít chất lông và pha lỏng sẽ 
chảy xuống qua các lỗ trên đó có mực chất lỏng cao nhất. Sự chảy rò 
làm giảm hiệu suất mâm vì một phần pha lông chảy qua mâm kế dưới 
mà không tiếp xúc với pha hơi. Để khắc phục, có thể dùng lỗ nhỏ hơn 
hoặc tổng tiết điện lỗ trên mâm ít hơn nhưng điểu này làm tăng độ 
giám áp và giảm lưu lượng cực đại. | 

Vận tốc pha hơi cực tiểu để chất lỏng không chảy rò qua mâm được 
xác định theo biếu thức vô thứ nguyên sau: | 
(0n M6) _ 09x 10-4(_—H _..PL..ịg5)098(_5 002952 SaốL #9 (g,a1) 

Ơ Ộ GDgở; 0g đ, v3 8 

với: u„ - vận tốc tối thiểu của pha khí để chất lỏng không chảy rò, mmís 
ˆ_ ø- gức căng bể mặt, N/m; ụạ¿- độ nhớt của pha khí, kg/m.s | 

d,- đường kính lỗ, m; s - bề dây của mâm, n; £ - bước lỗ, m 

z - khoảng cách giữa hai ống chảy chuyển, m 

S„ - điện tích hoạt động của mâm. 

Mỗi nhóm số trong ngoặc của (5.21) là vô thứ nguyên. 


\ 


5.1.4 Hiệu suất 


_ Để chuyển từ số mâm lý thuyết thành số mâm thực, ta cẩn phải 
biết hiệu suất mâm. Có ba loại hiệu suất mâm được dùng là: 
_1- Hiệu suất tổng quát, liên quan đến toàn tháp 
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2- Hiệu suất mâm Murphree, liên quan đến một mâm 

3- Hiệu suất cục bộ, liên quan đến một vị trí cụ thể trên một mâm. 
Hiệu suất tổng quát đơn giản khi sử dụng nhưng kém chính xác 
nhất, được định nghĩa là tỉ số giữa số mâm lý tưởng và số mâm thực 
cho toàn tháp 


DI số rrâm lý tưởng 
ú số mâm thực 


Hiệu suất mâm Murphree được định nghĩa là: 


Eự = z2 “h1 : (5.22) 
dư — Ÿn+1 


với: y„ - nồng độ thực của pha hơi rời mâm thứ n 
#„„¡ - nồng độ thực của pha hơi vào mâm thứ +1 


y„ _- nồng độ pha hơi cân bằng với pha lỏng rời ống chảy chuyển 
mâm thứ nø (H.5.21). 


Hiệu suất mâm Murphree, do đó, là 
tỉ số giữa sự biến đổi nồng độ pha hơi 
qua một mâm với sự biến đổi nồng độ 
cực đại có thể đạt được khi pha hơi rời 
mâm cân bằng với pha lỏng rời mâm 
thứ n. Nói chung, pha lồng rời mâm có 
nông độ không bằng với nổng độ trung 
bình của pha lỏng trên mâm nên dẫn 
đến khái niệm hiệu suất cục bộ. Hiệu 





suất cục bộ được định nghĩa như sau: _ Hình ã.21: Hiệu suất mâm 
E, = C8 “HH (5.28) 
Xen ~Ÿn+1 


với: y„- nông độ pha hơi rời khỏi vị trí cụ thể trên mâmn n 
;„¡ - nồng độ pha hơi vào mâm ? tại cùng vị trí 
„„- nồng độ pha hơi cân bằng với pha lỏng tại cùng vị trí. - 
_ Mối liên hệ giữa hiệu suất mô Murphree cà hiệu suất cục bộ 
Trong các tháp có đường kính nhỏ, pha lỏng trên mâm được khuấy 
trộn đều do pha hơi thổi qua mâm nên không có sai biệt đáng kể nồng 


độ pha lỏng khi chuyển động qua mâm. Nông độ pha lỏng trong ống 
chảy chuyển z„ cũng là nông độ của pha lỏng trên toàn mâm. Sự biến 
đổi từ nông độ +„ ¡ + x„ xảy ra ngay tại điểm ra của ống chảy chuyển 
khi chất lỏng được khuấy trộn mạnh trên mâm thứ n. Vì nông độ pha 
lỏng trên mâm không đổi nên đồng độ pha hơi cũng không đổi và 
không có sai biệt nồng độ trong pha hơi. So sánh đôi một các đại lượng 
trong (5.22) và (5.23) cho thấy #„ =È,. 

140 


120 


Hiệu suất mâm, Eu 
œ® 
° 





F, (m/s) (kg/m))” 


Hình ã.39: Hiệu suất thúp môêm xuyên lỗ đường bính 1,2m 
Trong các tháp chưng cất lớn hơn, sự khuấy trộn của pha lỏng theo 
chiều dòng chảy là không hoàn toàn nên tồn tại một gradient nông độ 


pha lỏng trên mâm. Khả năng biến đổi cực đại nồng độ pha lỏng từ 
đầu vào z„_¡ đến đầu ra z„. Khi hiệu suất cục bộ lớn, ví dụ 0,8 hay 0,9, 


thì do gradient nông độ pha lỏng đôi khi làm cho nông độ trung bình 
của pha hơi lớn hơn và. và hiệu suất Murphree do ổó lớn hơn 100%. Ví 
dụ cho trường hợp này được trình bày trên hình 5.22. 

— Mối quan hệ giữa E„ và E, phụ thuộc vào mức độ khuấy trộn 
chất lỏng, và pha hơi có hay không khuấy trộn trước khi vào mâm kế 
tiếp. Tính toán cho thấy hiệu suất không biến đổi nhiều khi pha hơi có. 
hay không khuấy trộn, nhưng biến đổi nhiều khi không khuấy trộn pha 
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lỏng. Hầu hết các nghiên cứu đều giả sử pha hơi được khuấy trộn đều 
để đơn giản hóa tính toán cho các mức độ khuấy trộn pha lỏng khác 
nhau. Hình ð.23 cho thấy mối quan hệ giữa hiệu suất mâm Murphree 
và hiệu suất cục bộ theo thông số là số Peclet, Pe, đặc trưng cho 
khuếch tán theo phương trục: 


P z (5.34 
“ ~ | .24) 
Đg tr 





trong đó: z - chiều dài đường đi pha lỏng trên mâm, mm 
Dy - hệ số khuếch tán do vòng xoáy, m”/s 
- thời gian lưu của pha lỏng trên mâm, s. 





Hình 5.23: Mối quan hệ giữa hiệu suất Murphree oà hiệu guất cục bộ 


Với quá trình chưng cất ở áp suất thường bằng tháp có đường kính 
3m, dựa. trên các phương trình thực nghiệm cho quá trình phân tán 
trong tháp mâm xuyên lỗ và mâm chóp, số Peclet có. giá trị bằng 10. 
Với tháp có đường kính 1m, hoặc lớn hơn, số Peclet lớn hơn 20 và hiệu 
quất sẽ cao khi không có khuấy trộn theo chiều đòng chẩy. Tuy nhiên, 
các kiểm tra được. thực hiện trên các tháp có đường kính rất lớn đôi 
khi cho thấy có hiệu suất mâm thấp hơn biệu suất mâm của tháp có 
đường kính trung bình có lẽ do không có khuấy trộn đều. = — 
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Mối liền hệ giữ hiệu suốt môma Murphree uù hiệu suốt tổng quái 


“ 
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0,02 lÌ M, = phân tử lượng pha lỏng . 
| P. = khối lượng riêng pha lỏng, b/fẺ 


E¿ = Hiệu suất mâm tổng quát 
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0,1 0,2 0,4 0,6 1,0 2,90 40 8,0 10,6 
b) OpHL, 


' Hình 5.34: ơ) Hiệu suất mâm tổng quát cho tháp hấp thu mâm chóp 
b) Hiệu suất mâm tổng quát cho tháp chưng cất mâm chóp 
Hiệu suất tổng quát của tháp không bằng với hiệu suất trung 
-\ình của từng mâm. Mối liên hệ giữa hai hiệu suất này tùy thuộc 
tân độ đốc +uơng đối của đường cân bằng và đường làm viéc. 


—_ Khi — >1 hiệu suất tổng quát cé giá trị lớn hơn 


—_ Khi _. <1 hiệu suất tổng quát có giá trị nhỏ hơn. 
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Như vậy, với quá trình mà trong đó có cả hai vùng như trên (chưng 
cất), thì hiệu suất tổng quát #„ có thể gần bằng hiệu suất mâm #„„. 
Tuy nhiên, khi phân tích hoạt động của một tháp hay một phần của 
tháp thực tế, trong đó ta đo được sự biến thiên nồng độ qua một hoặc 


vài mâm, và từ đó sẽ xác định được giá trị đúng của #„„ hơn là giả sử 


Eư =, 


Trong trường hợp đặc biệt đường cân bằng và đường làm việc đều 
là đường thắng thì ta có thể sử dụng phương trình sau: 


"`. log[ 1+ E„ (mG/1L~1)] 


5.25 
ọ log(mG/L) HH 


Để ý rằng khi mG/L = 1 hay khi E = 1 thì Eựụ =E, 


Với các tháp mâm được chế tạo theo tiêu chuẩn và hoạt động trong 
những giới hạn chuẩn của năng suất. O'Cornell đã khảo sát các tháp 
mâm chóp dùng để hấp thu và chưng cất, sau đó đưa ra các giản đô để 
xác định hiệu suất mâm tổng quát như hình 5.34. 


Các yếu tố ảnh hưởng đến hiệu suất mâm 

Mặc dù đã có nhiều nghiên cứu về hiệu suất mâm, tuy nhiên, việc 
xác định hiệu suất vẫn còn dựa nhiều vào kinh nghiệm. Yêu cầu quan 
trọng nhất để đạt được hiệu suất cao là các mâm hoạt động đúng, chủ 
yếu là sự tiếp xúc giữa hai pha. Bất cứ một sự sai lầm nào trong hoạt 
động của tháp như tạo bọt hoặc lôi cuốn chất lỏng lên mâm trên quá 
nhiều, sự phân bố pha hơi qua mâm kém, chảy tắt, chảy rò, đều làm 
giảm hiệu suất 

Hiệu suất mâm là hàm số theo tốc độ truyền khối giữa pha lỏng và 
pha hơi. Trên hình 5.22 trình bày số liệu hiệu suất mâm của một tháp 
đường kính 1,2 m, dùng mâm xuyên lỗ với đường kính lỗ 12,7 mưn, tổng 
diện tích lỗ chiếm 8,32 phần trăm diện tích mâm, chiều cao gờ chảy 
tràn 51 mm, khoảng cách mâm 0,61m. Số liệu được vẽ theo thông số 
dòng #' định nghĩa như sau: 


F` m ĐÍPG, (5.26) 


Hiệu suất không thay đổi nhiều theo lưu lượng hơi trong khoảng 
giữa điểm chảy rò và điểm ngập lụt. Tăng lưu lượng hơi sẽ tăng chiều 
cao lớp chất lỏng bọt, tăng diện tích bề mặt truyền khối. Tăng lưu 
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lượng pha lồng cũng tăng điện tích bể mặt truyền khối. Hiệu suất sẽ 
giảm nhẹ khi gần đến điể:n lụt do hiện tượng lôi cuốn (H.5.22). 

Số liệu cho hệ cyclohexan và n-heptan cho thấy hiệu suất thấp 
khi hoạt động ở áp suất thấp. Điều này có thể do hệ số khuếch tán 
thấp hơn, độ nhớt chất lỏng cao hơn và sức căng bề mặt cao hơn. 

Hiệu suất lớn hơn L cho hệ isobutan và butan cho thấy ảnh 
hưởng của gradient nồng độ pha lỏng; hiệu suất cục bộ trong trường 
hợp này có thể trong khoảng từ 0,7 + 6,9. 


5.2 THÁP PHÊM | Pha ira 


Tháp chêm là một tháp hình 
trụ gồm nhiều bậc nối với nhau —=% 
bằng mặt bích hay hàn. Vật chêm 
được đổ đây trong tháp theo một 
trong hai phương pháp: xếp ngẫu 












Bộ phận 
phôi lỏng 


Giữ vật châm 
Vỏ 


. “ , VU Ea  NÀL 
nhiên hay xếp thứ tự. gà TOÁN Chêm 
_ 1222 G2 ' 
Vật chêm sử dụng gồm có CUảnN ngẫu nhiên 
nhiều loại khác nhau, phổ biến Nàyt 


nhất là một số loại vật chêm sau SN: 
Phân phôi lại 







(hình 5.25 và hình 5.26). DERMEMỂN — pha lòng 
Vòng Raschig: Hình trụ rỗng SEN ANE TÁM) 

bằng sứ hoặc kim loại, nhựa, có h Dinh 

đường kính bằng chiểu cao (kích lỆ ý 40) 

thước từ 10 + 100 zmzn) vả HỆ! bu Bộ đổ 
Vật chêm hình yên ngựa: Có V vật tượng 

kích thước từ 10+ 7ð mưn - 
Vật chêm uòng xoốn: Đường Pha lỏng 


ra 


kính dây từ 0,3+ 1 mm, đường kính 
vòng xoắn từ 3+8 mưn và chiều dài 
nhỏ hơn 25 mưm. 

Yêu cầu chung của các loại vật chêm là phải có diện tích bề mặt 
riêng lớn (tầng chêm), ngoài ra độ rỗng (hay thể tích tự đo, m?/m° 
tầng chêm) lớn để giảm trở lực cho pha khí. Vật liệu chế tạo vật 
chêm phải có khối lượng riêng nhỏ và bền hóa học. Trong thực tế 
không có loại vật chêm nào có thể đạt được tất cả yêu cầu trên, vì thế 
tùy theo trường hợp cụ thể mà chọn loại vật chêm thích hợp (bảng 5.3). 


Hình 5.95: Thúp chêm uói uật 
chêm ngẫu nhiên 
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Toàn bộ số vật chêm được đặt trên bộ phân đỡ vật chêm cũng là 
bộ phận phân phối khí. Bộ phận này có thể là những thanh đỡ như 
trong hình 5.25 hoặc có thể được chế tạo đặc biệt như hình 5.28 
trong đó điện tích tự do đạt tới 85%. | 

Chất lông được phân phối ở đỉnh tháp qua bộ phận phân phối 
lồng sao cho -chất lỏng phải thấm ướt được toàn bộ vật chêm. 

Bảng 5.3: Bảng số liệu cho một số loại uật chêm 


làng 0g Bể mặt riêng | Độ rỗng 
VỦ ĐC 1ó anh (mÊ/m3) (m2m°) 


Vòng sử Raschig xếp - 5x5x1,0 
| 8x8x1,5 
10x 10x1,8 
15x1Sx2,0 
25x25x3,.0 
50x50x5,0 
8x8x0,3 
10x10x0,5 
15x15x0,5 
25x25x0,8 
50x50x 1,0 





Khổi lượng xốp 
(kg/m) 

















ngẫu nhiên 















Vòng Raschig bằng 
thép xếp ngẫu nhiên 













Vòng yên ngựa bằng sử: 







Vòng tntalòx bằng sử 








Vòng Pall thóp 






Vòng Pall Polypropylen - 
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Vòng Haschng Vòng chiađổi Vòng chiatư Vòng yên ngựa Ber 


4` 


Vòng yên ngựa Intalox Vòng Telerette | Vòng Pall 





Hình 5.26: Vật chêm để chêm ngấu nhiên 





. Hình 6.88: Bộ phận đã uật chêm. 
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5.2.1 Sự chuyển động của lưu chất qua tháp chêm 


Trong hầu hết các tháp chêm ngẫu nhiên, độ giảm áp của pha 
khí chịu ảnh hưởng bởi suất lượng của pha lỏng, pha khí the2 như 
dạng trình bày trên hình ð.31. Hệ số góc của đường tháp khô (không 
có pha lỏng chảy xuống) thường trong khoảng từ 1,8 + 2,0. 


Pha lỏng vào Pha lỏng vào 


‡†tt† 







rà PA VY 
XXXXX: tUÀ 
Q x CXXG 


“+... 
KX262/424 
. 





XS, 
TH , 
UCXX. 


k XS  XX. 0xx 


Hợp lý 
Hình 5.29: Sự phôn phối chất lỏng 








Hình ð.30: Máng phân phối chất lông 
Với vận tốc khí cố định, độ giảm áp của pha khí.tăng theo suất 
lượng pha lỏng do pha lỏng đã chiếm các khoảng trống trong tháp 
chêm. Trên hình ð.31, trong vùng đưới điểm A lượng chất lỏng bị giữ 
lại trong tháp là không đổi theo tốc độ khí, mặc dầu lượng chất lỏng 
này tăng theo suất lượng pha lỏng. Trong vùng giữa A và B, lượng 


cư .—.———— 
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chất lỏng bị giữ lại trong tháp tăng nhanh theo tốc độ khí, các chỗ 
trống trong tháp nhỏ dần và độ giảm áp của pha khí tăng nhanh. 
Vùng này được gọi là vùng gia trọng. Khi tốc độ khí tăng đến điểm B 
tại một suất lượng pha lỏng không đổi, một trong những hiện tượng 
sau có thể xảy ra: 

1: Pha khí sủi bọt qua lớp chất lỏng tại bề mặt lớp vật chêm. 

2- Pha lỏng chứa đầy tháp bắt đầu từ dưới lên và tạo nên sự đảo 
pha từ pha khí (liên tục) - pha lỗng (phân tán) thành pha khí (phân 
tán) - pha lỏng (liên tục) 

3- Dòng bọt khí nổi nhanh lên qua tháp chêm. 

Cùng lúc đó, hiện tượng pha khí lôi cuốn chất lỏng tăng mạnh 
và tháp ở trạng thái ngập lụt. Độ giảm áp của pha khí tăng rất 
nhanh. Sự biến đổi các điều kiện trong vùng A đến B trên hình 5.31 ' 
là dần dân, điểm bắt đầu vùng ngập lụt thường được xác định bằng 
sự thay đổi hệ số góc của đường biểu diễn. Trong thực tế tháp được 
điều hành trong vùng gia trọng, gần với điểm ngập lụt 


Log AP/Z Độ giảm áp pha khí 





Hình 5.31: Độ giảm áp của pha khí trong tháp chêm ngẫu nhiên, 
hai pha lỏng, khí chuyển động ngược chiêu 


5.2.2 Độ giảm áp của pha khí qua tháp chêm khô. 


Độ giảm áp của pha khí qua tháp chêm khi không có pha lỏng 
chảy qua có thể được xác định theo phương trình Ergun như sau. 


APxv. c5 _QuỜg = '150(1- SP _. (5.27) 
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với: AP, - độ giảm áp của pha khí qua tháp chêm khô, W/m” 
Z - chiều cao phần chứa vật chêm, zm 
ở,, - đường kính tương đương của vật chêm, m: đ,; =6(1-e)/ơ 
c - thể tích tự do của vật chêm, 7nŠ/m? tầng chêm 
ø - điện tích bể mặt riêng của vật chêm, m^/m” tầng chêm 
pc - khối lượng riêng của pha khí, 2g/nŸ 
GŒ' - suất lượng biểu kiến của pha khí qua một đơn vị tiết diện 
tháp, kg/m”.s. 
G' 
= dự — 
ụ 


Số hạng thứ nhất biểu diễn sự ma sát khi dòng khí chuyển động 
ở chế độ chảy tầng, số hạng thứ hai cho trường hợp chảy rối. Có sự 
chuyển đổi dần ảnh hưởng của hai số hạng trên khi tăng dần tốc độ 
khí. Với các loại vật chêm thường dùng khi suất lượng pha khí lớn 
hơn 2500 šg/h thì vế phải (5.27) có thể lấy bằng 1,75. 


5.2.3 Độ giảm áp của pha khí qua tháp chêm ướt 


Khi có pha lỏng chảy xuống độ giảm áp của pha khí sẽ tăng lên 
theo hệ số: AB, = Ar.AP, (B.28) 


Hệ số A; được biểu diễn theo phương trình của Leva: 


A¿ = 108” (5.29) 


lí 


hay: log Áy BE! (5.30) 


Giá trị của B được cho ở sổ tay ứng với một số loại vật chêm và 


chất lỏng sử dụng là nước và 1' là suất lượng nước cho một đơn vị 
tiết diện tháp, kg/m?.h.. 


5.2.4 Hiện tượng ngập lụt trong tháp chêm 

— Khi suất lượng pha lỏng hoặc pha khí Vượt quá giới hạn cho 
trước, chất. lỏng không chảy xuống. được tạo nên một cột. chất lỏng 
trong tháp, độ giảm áp pha khí khi đớ sẽ dao động mạnh. Điều này 
cần tránh khi điểu hành tháp. Theo Zhavoronkov, hiện tượng ngập 


lụt xảy ra khi hai nhóm. số vô thứ nguyên : sau có liên hệ với nhau 
như hình 5.32. 
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Hình 5.39: Điểm lụt của tháp chêm theo quan hệ 
của hai nhóm số uô thứ nguyên 1 Uò Tạ 


” (52: A6 (02 (5.31) 
28 Pr Hạ 

Rạ = c3 (5.32) 
Pư, 


với: u„ - vận tốc dài biểu kiến của pha khí, m⁄s 


H; Hạ ~ - độ nhớt của chất lỏng khác nước và độ nhớt của nước, c?. 


5.3.5 Hệ số truyền khối cho tháp chêm (xem mục 3.4 chương 3) 


ShuÌman đã thiết lập nên các phương trình chuẩn số để tính các 
hệ số truyền khối trong tháp chêm với vật chêm là vòng tướnn bay 
yên ngựa. Với pha khí phương trình chuẩn số là: 
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2/3 0.36 
Ñ@PswŠCG” _ 1 ¡ọg|_dsŒ—- (5.33) 
G Hạ (1 d_a E2) 


với: e„- độ rỗng của tháp chêm khi hoạt động, được cho bởi: 
£,=e-đ, nAN (5.34) 
_®,- phần độ rỗng bị pha lỏng chiếm chỗ | _ _ 
G - suất lượng mol pha khí cho một đơn vị tiết diện tháp, zmei¿n?b,. 
ở, - đường kính hình cầu có cùng diện tích bề mặt với một vật chêm, ;m. 
Với pha lỏng phương trình chuẩn số là: 


Ly _ ọg (G8 )jo4s Sc;” (5.35) 
Đụ, Hạ, | 


với: È; - hệ số truyền khối trong pha lỏng, m/h 
Ð, - hệ số khuyếch tán trong pha lỏng, m”⁄h 
Ù' - suất lượng biểu kiến của pha lỏng, šg/h.m? 
Mự - độ nhớt, của pha lỏng, kg/m.h. 


BÀI TẬP 
ö.1. Thiết kế tháp mâm chóp thỏa các điều kiện sau: 
Lưu tượng pha khi 12.100 mỒ/h 
Lưu lượng pha lỏng 10,1 m°/h 
Khối lượng riêng pha khí 0o = 0,685 kg!m° 
Khổi lượng riêng pha lỏng p. = 600 kg/mŠ 
Áp suất P= 100 mmHg 


5.3. Một dung dịch loãng metanol hấp thu vào nước được cho tiếp xúc 
với nhau qua tháp mâm xuyên lỗ. Các điều kiện được chọn để thiết 
kế là: (1) pha hơi 700 mol/h, nông độ 18% moi metanol; (2) pha lỗng 
2100 molh, 3,9% moi metanol, (3) nhiệt độ | 95°C, áp suất l am. 
“hiết kế mâm xuyên lỗ phù hợp với các điều kiện trên, 


5.3. Tháp chưng cất hỗn hợp benzen - toluen với năng suất. là 20000 *&g/h 


` 


sản phẩm đỉnh. Thiết kế mâm chóp đầu tiên ở đỉnh hoạt động ở 1 qứm, 
tỉ số hoàn lưu là 5ð : 1. 


THÁP CHƯNG CẤT - HẤP THU : 135 


Số liệu ở mâm đỉnh như sau: 


- Hỗn hợp chủ yếu là benzen 


- Khối lượng phân tử: 78,1 

- Áp suất: | 1 am _. 

- Nhiệt độ: 80°C 

- Khối lượng riêng pha lỏng: 702 kg/mˆ 

- Khổi lượng riêng pha hơi: 2,724 kgim' 
- Sức căng bề mặt của chất lỏng: 21 dynicm 

- Suất lượng cực đại của pha lỏng: 90.800 kợh 

- Suất lượng cực đại của pha hơi: 109.000 kø/h 


ð.4. Lập lại thiết kế trên cho mâm xuyên lỗ. 
ð.ð. Tháp chêm được dùng để hấp thu SO; từ trong dòng khí (có tính 
chất tương tự không khí). Dung môi để hấp thu là một dung dịch 
muối amonium. Vật chêm sử dụng là vòng Raschig 25 zmm. Lưu lượng 
pha khí là 2800/m”/h(1 œim, 27°C) chứa 7% SO, và được hấp thu 
gần như hoàn toàn. Dung dịch hấp thu đi vào tháp với suất lượng 
14000 kø/», có khối lượng riêng là 1234 kg/m°”, độ nhớt 2,5 cP. 

a) Xác định đường kính thích hợp của tháp chêm 

b) Nếu chiều cao tháp chêm là 7,ỗ z, trên cùng có một khoảng 
cao 1m chứa vật chêm để ngăn chận hiện tượng pha khí lôi cuốn pha 
lỏng. Tính công suất của quạt khí cần thiết để pha khí chuyển động 
được qua tháp. Hiệu suất chung của quạt khí là 60%. 


Chương G6 
-_ HẤP THU 


Quá trình hấp thu là quá trình trong đó một hỗn hợp khí được 
cho tiếp xúc với chất lỏng nhằm mục đích hòa tan chọn lựa một hay 
nhiều cấu tử của hỗn hợp khí để tạo nên một cung dịch các cấu tử 
trong chất lỏng. Ví đụ, khi khí hóa than ta thu được một hỗn hợp 
lhí, rửa hỗn hợp khí này với nước để hòa tan amoniac, sau đó cho 
tiếp xúc với dung môi hữu cơ để hòa tan benzen, toluen. Các quá 
trình như vậy cần sự truyền vật chất từ pha khí vào pha lỏng. Nếu 
quá trình xảy ra theo chiều ngược lại, nghĩa là từ pha lỏng vào pha 
khí, ta có quá trình nhả. Ví dụ, hỗn hợp lỏng gồm dung môi và 
benzen, toÌuen ở trên được cho tiếp xúc với hơi nước quá nhiệt để 
benzen, toluen sẽ đi vào nha khí và được mang đi, dung môi ban đầu 
được dùng lại. Nguyên lý của hai quá trình hấp thu và nhả khí về cơ 
bản là giống nhau: nên ta có thể tìm hiểu hai quá trình này cùng lúc. 

Trong công nghiệp hóa chất, thực phẩm, quá trình hấp thu được 
- đùng để: | 
1- Thu hồi các cấu tử có giá trị trong pha khí 
2- Làm sạch phakh | | 
d- Tách hỗn hợp thành các cấu tử riêng biệt 
4- Tạo thành một dung dịch sản phẩm 


Trường hợp thứ nhất và thứ ba, bắt buộc phải tiến hành quá 
trình nhả sau khi hấp thu để thu hồi các cấu tử và dung môi. Trường 
hợp thứ hai, thì quá trình nhả không cần thiết nếu dung môi rẻ tiền, 
dễ kiếm (ví dụ như nước) vì khí hòa tan thường là bỏ đi, chỉ khi nào 

cần thu hồi dung môi ta mới thực hiện quá trình nhả. 
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Nếu mục đích chính của quá trình hấp thu là để tạo nên một 
dung dịch sản phẩm xác định, ví dụ sản xuất dung địch acid 
clorhydric, thì dung môi đã được xác định bởi bản chất của sản 
phẩm. Nếu mục đích của quá trình hấp thu là tách các cấu tử của hỗn 
hợp khí thì khi đó ta có thể lựa chọn một dung môi tốt dựa trên 
những tính chất sau: 

1- Độ hòa tan chọn lọc: Đây là tính chất chủ yếu của dung môi, 
là tính chất chỉ hòa tan tốt cấu tử cần tách ra khỏi hỗn hợp khí mà 
không hòa tan các cấu tử còn lại hoặc hòa tan không đáng kể. Tổng 
quát, dung môi và dung chất có bản chất hóa học tương tự nhau thì 
cho độ hòa tan tốt. Dung môi và dung chất tạo nên phản ứng hóa học 
thì làm tăng độ hòa tan lên rất nhiều, nhưng nếu dung môi được thu 
hôi để dùng lại thì phần ứng phải có tính hoàn nguyên. 

2- Độ bay hơi tương đối: Dung môi nên có áp suất hơi thấp vì 
pha khí sau quá trình hấp thu sẽ bão hòa hơi dung môi do đó dung 
môi bị mất 

8- Tính ăn mòn của dụng môi: Dung môi nên có tính ăn mòn 
thấp để vật liệu chế tạo thiết bị đễ tìm và rẻ tiền. 

4- Chỉ phí: Dung môi dễ tìm và rẻ để sự thất thoát không tốn 
kém nhiều. 

ð- Độ nhớt: Dung môi có độ nhớt thấp sẽ táng tốc độ hấp thu, 
cải thiện điều kiện ngập lụt trong tháp hấp thu, độ giảm áp thấp và 
truyền nhiệt tốt. 

6- Các tính chất khác: Dung môi nên có nhiệt dung riêng thấp 
để ít tốn nhiệt khi hoàn nguyên đung môi, nhiệt độ đóng rắn thấp để 
tránh hiện tượng đóng rắn làm tắc thiết bị, không tạo kết túa, không 
độc. 

"rong thực tế, không có một dung môi nào cùng lúc đáp ứng 
Ä3ược tất cả các tính chất trên, do đó khi chọn phải dựa vào những 
điều kiện cụ thể khi thực hiện quá trình hấp thu. Dù sao tính chất 
thứ nhất của dung môi cũng không thể thiếu được trong bất cứ 
trường hợp nào. 
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6.1 ĐỘ HÒA TAN ÂN BẰNG CỦA CHẤT KHÍ TRONG CHẤT LỦNG 


6.1.1 Hệ hai cấu tử - 

Nếu một lượng khí đơn chất được cho tiếp xúc với một dung môi 
tương đối không bay hơi theo cách đã trình bày ở chương 4 thì nồng 
độ chất khí hòa tan trong pha lông được gọi là độ hòa tan cúa chất 


khí tại nhiệt độ và áp suất đã cho (H.6.1). 
| 300 


250 


200 


r* = Áp suất riêtng của phần dung chất trong pha khi,mmHg 
T- 
là 





0 
0. 0,05 0,10 0,15 0,20 
x = phân mọi dung chất trong pha lỏng 


Hình 6.1: Đường cân bằng của độ hòa tan chất khí trong chốt lỏng 


Những chất khí và chất lống khác nhau sẽ cho các đường độ hòa 
_tan khác nhau và được xác định bằng thực nghiệm cho mỗi hệ. Trên 
hình 6.1, nếu áp suất cân bằng của chất khí tại nồng độ cho trước là 
cao, như đường cong B thì chất khí tương đối không hòa tan trong 
chất lỏng, ngược lại nếu thấp như đường cong C thì chất khí có độ 
hòa tan cao, điều này chỉ là tương đối, vì ta có thể tạo nên nồng độ 
khí trong lỏng như mong muốn nếu tác động lên hệ một áp suất 
tương ứng. Như vậy dạng khí hóa lông sẽ hoàn toàn hòa tan trong 
chất lỏng. _ _ 
Thường thì hòa tan chất khí vào trong lông sẽ phát nhiệt và độ 
hòa tan của chất khí sẽ giảm khi nhiệt độ tăng. Đường cong A và E. 
trên hình 6.1 cho thấy độ hòa tan của NHạ ở 30°C và 10°C. Tại 


nhiệt độ sôi của dung môi, độ hòa tan của chất khí sẽ bằng không. 
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Hới 6.8: Bì nn tan của SÓy trong nước 


6.1.3 Hệ nhiều cấu tử 


Nếu một hỗn hợp khí được cho tiếp xúc với chất lỏng, tại điều 
kiện xác định độ hòa tan cân bằng của mỗi chất khí sẽ độc lập với 
các chất khí còn lại và được biểu diễn theo áp suất riêng phần trong 
hỗn hợp khí. Nếu chỉ có một cấu tử trong hỗn hợp khí hòa tan vào 
chất lỏng thì áp dụng được như trường hợp nguyên chất. Ví dụ, cũng 
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trên hình 6.1 đường cong A trình bày độ hòa tan của NH; từ trong hỗn 
hợp không khí - NH; vào trong nước, vì không khí không hòa tan vào 
nước nên trục tung chỉ biểu diễn áp suất riêng phần của NHạ. Trong 
trường hợp có nhiều cấu tử hòa tan vào chất lỏng, dung dịch được xem 
lý tưởng khi các cấu tử hòa tan có cùng bản chất với chất lỏng. Ví dụ 
như hỗn hợp khí propan và butan hòa tan vào dầu parafũn không bay 
hơi. Ngoài ra độ hòa tan của chất khí còn chịu ảnh hưởng bởi sự hiện 
điện của một dung chất không bay hơi trong chất lỏng, chẳng hạn dung 
dịch nước muối, trong trường hợp này dung dịch là không lý tưởng. 


6.1.3 Dung dịch lỏng lý tưởng 


Khi pha lỏng được xem là lý tưởng ta có thể tính được áp suất 
riêng phần cân bằng của chất khí trong dung dịch với chất lỏng. Hỗn 
hợp khí lý tưởng cân bằng với dung dịch lý tưởng thì thành phần của 
dung chất trong pha khí và pha lỏng liên hệ với nhau theo định luật 
Raoult tại một nhiệt độ xác định: 


kể =: lÊu | (6.1) 


VỚI: 8+ áp suất riêng phần của dung chất trong pha khí cân bằng 
với pha lỏng, mưnHg hoặc qim. 
+ - phần mol của dung chất trong pha lỏng 
? - áp suất hơi của dung chất, mmHg hoặc qim. 


Ví dụ 6.1: Một hỗn hợp khí sau một thời gian dài tiếp xúc với dầu 
hydrocarbon đã đạt cân bằng ở áp suất 2 œin, nhiệt độ 24°C. Thành 
phần pha khí khi cân bằng là: metan 60%, etan 20%, propan 8%, 
n-butan 6%, n-pentan 6%. Tính thành phần của pha lỏng cân bằng. 


Giải: Xác định áp suất hơi của các cấu tử ở 24°C. Tại nhiệt độ này lớn 
hơn nhiệt độ tới hạn của metan, và tại áp suất thấp 2 am nên độ hòa 
tan của metan là không đáng kế. Với mỗi cấu tử theo (6.1) 
z =p”/P. Tổng các phân mol của các cấu tử hòa tan là 0,264 nên phần 
mol của đung môi là 1 - 0,264 = 0,736. _ _ 
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p. áp suất riêng P, áp suất hơi Phần mol trong pha 
phần cân bằng, afm ở 24°C, afm lỏng x z p/P 
Metan 1,2 = 0,68 (2,0) 
Etan 0,4 
Propan 0,16 
n-butan 0,12 


n-pentan 0,12 
Tổng 





6.1.4 Dung dịch lỏng không lý tưởng 

Đường D và E trên hình 6.1 cho thấy, các trường hợp 5Ô; và 
NHạ hòa tan vào nước được tính theo định luật Raoult ở 10°C không 
khớp với số liệu thực nghiệm. Riêng đường È chỉ phù hợp với thực 
nghiệm tới nồng độ 0,06 phần mol NH; trong pha lỏng. Trong khoảng 
này phương trình của đường thẳng tuân theo định luật Henry: | 


huy 6 (6.2 
y P mx ) 


với mm là hằng số cho mỗi chất khí. 

Tuy nhiên, định luật Henry không đúng cho một khoảng rộng 
nồng độ. Với chất khí ít hòa tan trong nước như nitrogen, oxygen, định 
luật Henry đúng tới áp suất riêng phân cân bằng 1 zøim; với các chất 
khí dạng hơi (dưới nhiệt độ tới hạn) sẽ đúng tới áp suất riêng phần 
bằng 50% áp suất bão hòa tại nhiệt độ cho trước. Trong trường hợp bất 
kỳ, rm được xác định bằng thực nghiệm. 

Bảng 8 6.1: Hệ số Henry của một me chất khí trong dung dịch 


uới nước P.10 mmHg 
P— 





8.2 CÂN BẰNG VẬT CHẤT H0 QUÁ TRÌNH HẤP THU 


Các phương trình cân bằng vật chất và biểu diễn các phương trình 
bằng đồ thị đã được trình bày trong chương 4 cho một quá trình truyền 
khối bất kỳ. Ở đây ta sẽ bổ sung cho quá trình hấp thu. 
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6.2.1 Quá trình r ghịch dòng. 





Hình 6.4: Cân bằng uật chất cho quá trình hấp thu | 
Hình 6.4 trình bày quá trình tiếp xúc nghịch dòng cho một tháp 
bất kỳ. Gọi G là suất lượng mol tổng cộng/h.( m2 tiết điện tháp), y là 
_ phần mol của dung chất khuếch tán A, p là áp suất riêng phần và Y 
là tỉ số mol, G„ là suất lượng mol của cấu tử trơ/k.m2. Ta có tại một 
vị trí bất kỳ trong tháp: | 


, SÊ n Re “ E (6.3) 
“KP œa-~ y) = G/I+Y (6.4) 
Tương tự cho pha lỏng: 
Lạ  “ (6.5) 
—# 
K = Lq—x) = _ (6.6) 


“Í Vì cấu tử trơ trong pha khí và trong pha lỏng có suất lượng 
không đổi khi đi qua tháp nên ta viết phương trình cân bằng vật 
chất trên căn bản cấu tử trơ. Cân bằng dung chất cho phần dưới tháp 
đến vị trí bất kỳ (bao hình 1) là: - _ 


G„(W,~Y) = LX,-X) ˆ _(6.) 
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Đây là phương trình đường thẳng (đường làm việc) trên tọa độ 
X, Y, hệ số góc là L„/G„ và đi qua điểm (X\,Y¡). Nếu thay X, Y 
bằng X;,Y;¿ đường biểu diễn cũng đi qua điểm (X;,Y;). Đường làm 
việc chỉ là đường thẳng khi vẽ theo tọa độ tỉ số mol X, Y hoặc tỉ số 
khối lượng X, Y. Nếu biểu diễn theo phần mol hoặc áp suất riêng 
phần, đường làm việc sẽ là đường cong, phương trình khi đó là: 








6P. J.ẽ-¬ P vy C5... 


1~y, l-y P.-p  P-p “1-xzy 1~* 


(6.8) 
với P, là áp suất tổng được xem như không đổi trong suốt cả tháp. 

Lượng dung môi tối thiểu cho quá trình hấp thu 

Trong việc tính toán quá trình hấp thu, ta thường biết trước các 
đại lượng sau: 

~ Suất lượng pha khí G hay G,, 

- Nông độ hai đầu của pha khí Y, và Y; nồng độ của pha lỏng 
ban đầu X¿. 


Suất lượng dung môi lỏng được chọn phụ thuộc vào các đại lượng trên. 





ø % ° X. _Ÿ, ¬ 
Hình 6.5: Đường làm uiệc cho quá trình hấp thu - nhủ khí 

Theo hình 6.6a, đường làm việc phải đi qua điểm Ð và chấm dứt 

tại đường có tung độ Y,. Nếu suất lượng dung môi sử dụng tương ứng 
với đường DE, nông độ pha lỏng trong dòng ra sẽ là X;,. Nếu lượng 
dung môi sử dụng ít hơn, thành phần pha lỏng đi ra sẽ lớn hơn 
(điểm #) nhưng động lực khuếch tán sẽ nhỏ hơn, quá trình thực hiện 
khó hơn, thời gian tiếp xúc pha sẽ lâu hơn, do đó thiết bị hấp thu 
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phải cao hơn. Đường làm việc ứng với lượng dung môi tối thiểu khi 
tiếp xúc với đường cân bằng tại P. Tại P động lực khuếch tán bằng 
không, thời gian tiếp xúc pha khóng xác định và tháp có chi¿u cao 
không xác định. Điều này là điều kiện giới hạn cho lượng dung môi 
sử dụng. 


Y 


Y\ 





X; X, Xi, X X; N Xa»a„ X 
H ï - b) | 
Hình 6.6: Lượng dung môi tối thiểu cho quá trình hấp thu 
Thường thì đường cân bằng löm như hình: 6.6b, đường làm việc 
ứng với lượng dung môi tối thiểu tương ứng với nông độ dòng lỏng ra 
cân bằng với nông độ dòng khí vào. Như vậy ta có: 
"1...5... 6.9 
ng; tr › -*X; ( ) 
với X; „là nồng độ ra của pha lỏng cực đại ứng với lượng dung môi 
tối thiểu hay nồng độ ra của pha lỏng cân bằng với nồng độ vào của 
pha khí. _ ` 
| Trong thực tế, lượng dung môi sử dụng luôn lớn hơn lượng dung 
môi tối thiểu và nồng độ ra của pha lỏng nhỏ hơn nồng độ cực đại. 
Nguyên tắc này cũng áp dụng chơ quá trình nhả khí khi đường 
làm việc tiếp xúc với đường cân bằng sẽ cho tỉ số lổng/khí cực đại và 
nồng độ dòng khí ra là cực đại. | 


\ 
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6.2.2 Quá trình cùng chiều 


Khi pha khí và pha lỏng chuyển động cùng chiều như hình 6.7, 
đường làm việc có hệ số góc âm - L„„/Œ,„. Tỉ số này không có giới hạn 
_ nhưng chiều cao tháp sẽ không xác định khi nông độ hai pha ra đạt 
cân bằng (X,.Ÿ,). 


Tháp có hai pha chuyển động cùng chiều được sử dụng khi tháp 
quá cao và được phân thành hai tháp để tiết kiệm đường ống dẫn khí 
thường có đường kính khá lớn. Nó cũng có thể được dùng cho cấu tử 


hòa tan là nguyên chất. 
L¡ Lr Q, Gy 
Xị; X; ViY: 








| Lạ Lự G; Qụ 
X; X¿ Vạ Ÿ; 
Hình 6.7: Thúp hếp thu: hơi pha chuyển động cùng chiều _ 


Lỏng Lỏng 





Khi Khi Lỏng 


Hình 6.8: Tháp nghịch cEÌÊn, cùng chiều cho trường hợp 
tháp khá cao ˆ 
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6.3 ẢNH HƯỞNG CỦA NHIỆT ĐỘ VÀ ÁP SUẤT LÊN QUÁ TRÌNH 
HẤP THU 


Nhiệt độ và áp suất là những yếu tố có ảnh hưởng quan trọng lên 
quá trình hấp thu. Cụ thể là chúng có ảnh hưởng lên trạng thái cân 
bằng và động lực của quá trình. 

Nếu nhiệt độ tăng thì giá trị của hệ số của định luật Henry tăng, 
đường cân bằng sẽ chuyển dịch về trục tung (H.6.9). Giả sử đường làm 
việc là PQ không đổi, nếu nhiệt độ tăng lên thì động lực truyền khối sẽ 
giảm, do đó tốc độ truyền khối sẽ giảm. Nếu tăng nhiệt độ lên một giới 
hạn nào đó, ví dụ í;, thì không những động lực truyền khối giảm mà 
ngay cả quá trình cũng không thực hiện được theo đường làm việc PQ 
cho trước. Mặt khác, nhiệt độ cao cũng có ảnh hưởng tốt vì độ nhớt của 
dung môi giảm (có lợi đối với trường hợp trở lực khuếch tán chủ yếu 
nằm trong pha lỏng) 

Nếu tăng áp suất của hỗn hợp khí thì giá trị hệ số cân bằng sẽ 
giảm và, do đó, đường cân bằng sẽ về gần trục hoành (H.6.10). Như vậy 
nếu tăng áp suất thì quá trình truyền khối sẽ tốt hơn vì động lực lớn 
hơn. Nhưng tăng áp suất luôn kèm theo tăng nhiệt độ. Mặt khác, việc 
tăng áp suất cũng gây khó khăn cho việc chế tạo thiết bị. Thường chỉ 
thực hiện quá trình hấp thu ở áp suất cao đối với những chất khí khó 
hòa tan, ví dụ như hấp thu khí CO, vào nước lạnh ở 17d‡¿m, hấp thu 
khí CO ở 120 am. 


P, P; P. Pa 


P\<P;<P4<P, 





X X 
Hình 6.9: Ảnh hưởng của nhiệt độ Hình 6.10: Ảnh hưởng của áp suốt 
lên quú trình hốp thu | ._ lên quá trình hấp thu 
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6.4 THÁP HẤP THU 


Trong sản xuất có thể dùng nhiều loại thiết bị khác nhau để thực 
hiện quá trình hấp thu. Tuy nhiên, yêu cầu cơ bản của thiết bị vẫn là 
điện tích bề mặt tiếp xúc pha phải lớn để tăng hiệu suất của quá trình. 
Sau đây ta xét hai loại tháp hấp thu là tháp mâm và tháp chêm. 


6.4.1 Tháp mâm 


Để xác định số mâm lý thuyết cần thiết cho quá trình hấp thu, 
đường làm việc và đường cân bằng thường được vẽ theo tọa độ Z, Ÿ và 
số mâm lý thuyết được xác định như hình 6.11. Với tháp nhả khí, xác 
định tương tự với đường làm việc nằm dưới đường cân bằng. 


đường làm việc, 
hệ số góc=L/G„ 


; ) 
` qườ g cân bằng 


Y = mol dung chấtnot khí trơ 





X;s X Xa X¿ XNS2 XNg«+ XNp 


X z mol dung chất/mol dung môi 





- Hình 6.11: Xác định số mâm lý thuyết cho tháp hấp thu 
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Hỗn hợp khí có nồng độ thấp 

Trong trường hợp đường làm việc và đường cân bằng là đường 
thắng, số mâm lý thuyết có thể được xác định bằng giải tích mà không 
dùng đến đồ thị. Điều này xảy ra cho trường hợp pha khí và pha lỏng 
có nồng độ dung chất khá thấp. Nếu lượng dung chất hấp thu là nhỏ, 
suất lượng pha lỏng vào và ra khỏi tháp xem như không đổi L„ = ÙL„= E, 
và tương tự suất lượng pha khí cũng không đổi G. Do đó, đường làm 
việc vẽ trên tọa độ phần mol với hệ số góc 1⁄G sẽ là đường thẳng, 
trong trường hợp này áp dụng các phương trình Kremser từ (4.34) đến 
(4.41). Nếu A biến đổi ít từ đầu này đến đầu kia của tháp do sự biến 
đổi L/G hay do sự biến đổi của độ hòa tan theo nồng độ hay nhiệt độ ta 
sẽ dùng giá trị trung bình của giá trị A tại đỉnh và đáy tháp. Nếu Ä 
biến đổi nhiều, ta phải tính bằng đồ thị hoặc thực hiện phép tính cho 
từng mâm. , 

Thừa số hốp thu A 

Thừa số hấp thu Á = LưmnG là tỉ số giữa hệ số góc đường làm việc 
với hệ số góc đường cân bằng. Giá trị A nhỏ hơn 1 (H.4.15) cho thấy 
mức độ hấp thu bị giới hạn. Với giá trị A lớn hơn 1, ta có thể đạt được 
mức độ hấp thu nhất định nếu tháp có đủú mâm. Với một mức độ hấp 
thu xác định từ lượng khí cố định, khi A tăng lượng lỏng sử dụng nhiều 
hơn, do đó, làm dung dịch ra khỏi tháp có nồng độ loãng. Cùng lúc đó, 
số mâm giảm, chỉ phí cho thiết bị giảm. Từ những giá trị nghịch biến 
này, ta thấy trong tất cả các trường hợp sẽ có một giá trị của A, hay 
L/G, cho ta quá trình hấp thu kinh tế nhất. 
Ví dụ 6.2: Một hỗn hợp khí hóa than có chứa benzen được đem thực 
hiện quá trình hấp thu bằng cách cho benzen hòa tan vào một dung 
môi không bay hơi, dung dịch sau đó được cho qua quá trình nhả khí 
bằng cách cho tiếp xúc với hơi nước. Hai quá trình lần lượt như sau. 

a) Hấp thu: Hỗn hợp khí đi vào có lưu lượng là 820mÊ/Ðb ở áp suất 
800 mmiHig, nhiệt độ 27°C, có nồng độ benzen là 2% theo thể tích và 
cần được hấp thu 95% lượng benzen này. Dung môi vào tháp hấp thu có 
nhiệt độ 27°C, chứa 0,005 phân mol benzen và có phân tử lượng trung 
bình là 260 &g/&mo‡. Lượng dung môi sử dụng bằng 1,ð lần lượng dung 


môi tổi thiểu. Dung dịch dung môi - benzen được xem là lý tưởng. Nhiệt 
độ được duy trì không đổi ở 27°G. 
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NAPIH'. ____———————- 
Dung môi tuấn 

\ hoàn Hơi nước 
TY + F 
benzen 


Khí thải 






Nhả khí 
120°C ' 


Hấp thu 


27C 


Khí vào Hơi nước 


Hình 6.19: Sơ đô cho uí dụ 6.2 

b) Nhả khí: Dung dịch từ tháp hấp thu ra được gia nhiệt lên đến 
120°C và đi vào tháp nhả khí ở 1 a#m. Hơi nước sử dụng để lôi cuốn 
benzen có áp suất 1 im, nhiệt độ 120°C. Dung môi đã nhả benzen 
vẫn cò nồng độ benzen là 0,005 phân mol benzen được làm nguội 
xuống còn 27°C và đưa trở lại tháp hấp thu. Lượng hơi nước sử dụng 
bằng 1,5 lân lượng tối thiểu Nhiệt độ được duy trì không đổi 
ở120°0. _ 

Xác định suất lượng dung môi tuần hoàn, suất lượng hơi nước sử 
dụng và số mâm lý thuyết cho mỗi quá trình. 
Giải: a) Hấp thu: Dịnh nghĩa các đại lượng L, 1„„, G, theo molh 

973K „800mm lig 1 
GŒ, = (820m)/h) tr e0mm Hạ E0mmHz' THả TƯ 
95,066 kmol/h = 35066 maolh 

y¿ = 0,02 phân mol benzen 





W = 1. 0,0204 moi benzen/mol khí trd 
_, 10,02 . Vưm ) ưa 


= G,(1-y,) = 35066 (1 — 0,02) = 34365 moi/* 


^s 
` Mx 
.. 

ị 
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Thu hồi 95% benzen nên nồng độ dòng khí ra khỏi tháp là: 

Y; = (1- 0,95)Y; = (1 — 0,95) 0,0204 = 0,001 moi benzen/mol khí trơ 
0,005 
1-0,00ã 

Xác định đường cân bằng cho quá trình hấp thu: Ở 27°C, áp 
suất hơi của benzen là 100 zzmwHg. Theo (6.1) và (6.3) 
* : 100 


= —x = ——x = 0,125x 
7“ TP” ” 800 


*¿ = 0,005, X,= = 0,00502 mol benzenlnoi dụng môi 


hay biểu điễn phương trình đường cân bằng theo tỉ số mol 


v _ 0,125X 
1+Y ` - 1+X 





Các trị số X và Y để vẽ Tỳ cân bằng 





Y= moi benzen/moil khí khô 
l=) 
` 
R) 





0X„ẹ004 008 012 0,16 \02c 


X = mol banzen/mol dụng môi Kem = 0,176. 


Hình 6.13: Xác định số mâm lý thuyết cho quá trình hiếp thu 
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Go H—==r=————-——" 
Vẽ đường làm việc và đường cân bằng trên cùng đổ thị X, Y 
(H.6.13). Đường làm việc xuất phát từ điểm Ð(X;,Y;). Để xác định 
lượng dung môi tối thiểu, vẽ đường DE tiếp xúc với đường cần bằng 
cắt đường Yị¡ = 0,0204 mol benzen/moil khí trơ, hoành độ giao điểm 
cho XI = 0,176 mol benzenlimol dụng môi. Lượng dung môi tối 
thiểu được xác định theo (6.9) 
0,0204 — 0,0010 
0,176 -0,005 


Lượng dung môi sử dụng bằng 1,ð lần lượng tối thiểu: 


ăn 34.865 = 3.899 moi dung môih 





Lụ„ = 15L, = 1,5 x 3885 = 5.848 moi dung môilh 
hay: L„ = 5.848 x 260 = 1.520.500 g/h = 1.620,5 kg! 
Nông độ của dung dịch ra khỏi tháp hấp thu được tính theo (6.7) 
_—— - „34.365 
Ä) = Tứ Su XE TT (0,0204— 0,0010) + 0,005 


tr 


0.1199 moi benzenlmol dung môi - 


Đường làm việc là đường Đử. Số mâm lý thuyết cho quá trình 
hấp thu là 7,7 mâm | 

b) Nhẻ k5í: Tại nhiệt độ 120°C, áp suất hơi của benzen là: ˆ 
2400 mmHg, áp suất làm việc là 760 mmHg. Tương tự như trên phương 
trình đường cân bằng cho hệ ở nhiệt độ 120°C, áp suất 760 mưnHg là: 


Vy" 2400 X  - - 
lẠạ`Y 760 1+X 1+2 





Các trị số X và Y” để vẽ đường cân bằng trong trường hợp này là: 


am | 9% | 98 | 9m | %6 | sứ ] 
6188 | 029 | 0306 | 0404 | 0810 


với quá trình nhả khí Ä;= 0/1192, X, = 0,00502 moi benzenlmoi 


dung môi, Y = 0 moi benzenlmol hơi nước. Vẽ đường MN tiếp tuyến 
với đường cân bằng và tại N ta có Ÿ;  _“ 0,45 moi benzenÍ/mol khí trơ 


Pmjn Y, —Ÿ\ 0,45—0 : 


2 ¿max 







Sử dụng lượng hơi nước bằng 1,ð lần lượng tối thiểu 
G„ = 15G, = 1öx1.484 = 2.226 mollh 
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Đường làm việc cho quá trình nhả khí là Ä{P có hệ số góc: 


Cụ _5Ẻ4Š_ 2ö cất đường X„= 0,1192 tại điểm có Y,= 0,3. Số 
G„ 2.226 


mâm lý thuyết xác định được là 7 mâm. 


=5 


0,6 Hạ 







0,5 





£ 044 X. 
= 
~x 
5 
& 043 
S 
&®ì 
Mi 
&S 
® 
““ 
_øs 0,2 
£ 
lÍ N 
> 
0,1 
„4 
He... H.,„ 


0 
0X; 0,02 004 0086 008 010 X; 0,14 
X = mol benzen/moi dung môi 


Hình 6.14: Số mâm lý thuyết cho quá trình nhà khí — Hình 6.15 
Quá trình không đẳng nhiệt 


Nhiêu tháp hấp thu và nhả khí hoạt động với điều kiện nồng độ 
của dung chất trong hai pha là thấp, điểu này phù hợp với giả sử là 
quá trình đẳng nhiệt. Nhưng trong thực tế quá trình hấp thu thường 
phát nhiệt, và khi một số lượng lớn dung chất khí bị hấp thu vào pha 
lông tạo nên một dung địch đậm đặc, khi đó không thể bỏ qua hiệu 
ứng nhiệt. Nếu quá trình hấp thu làm tăng nhiệt độ pha lỏng đáng 
kể, độ hòa tan cân bằng của pha lỗổng sẽ bị giám và năng suất của 
tháp hấp thu bị giảm (hay phải sử dụng suất lượng pha lỏng lớn 
hơn). Nếu nhiệt phát ra quá nhiều, phải tiến hành làm nguội trong 
tháp hoặc đưa pha lỏng ra ngoài để làm nguội rồi đưa trở vào tháp. 
Trường hợp nhả khí, quá trình thu nhiệt làm giảm nhiệt độ pha 
lỏng. 


-“ 
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Xét tháp mâm như hình 6.15. Nếu Q¿ (&-#/:) là lượng nhiệt lấy ra 
ở toàn bộ tháp thì cân bằng enthalpy cho toàn bộ tháp là: 


b„ Hụ +GN.1Hg N41 = LN Hy +G¡HẠ, +, (6.10) 
với Ö là enthalpy (k/jJ/mol) của mỗi dòng ở nồng độ và nhiệt độ xác 
định so với cùng một nhiệt độ chuẩn: 

Hr = Cy (ír ~ „}Mụ +AHs (6.11) 


Công thức (6.11) biểu diễn enthalpy của dung dịch lỏng có nồng 
độ x phân mol và nhiệt độ so với nhiệt độ chuẩn ¿_.AHfs là nhiệt hòa 
tan của dung dịch ứng với nồng độ và nhiệt độ của dung dịch. Nếu phát 
nhiệt A#7e< 0. Nếu dung chất là chất khí ở £„, 1 ø£m thì enthalpy của pha 
khí chỉ có số hạng Ce. A/. Với dung dịch lý tưởng AHs= 0 và enthalpy của 
dung dịch là tổng enthalpy của các cấu tử riêng biệt. Nếu dung dịch 
lỏng lý tưởng được tạo nên từ dung chất khí thì nhiệt phát ra bằng 
nhiệt lượng riêng ngưng tụ của dung chất hấp thu. 

Nếu quá trình là đoạn nhiệt Q, trong (6.10) bằng không, nhiệt độ 
dòng lỏng ra sẽ cao hơn nhiệt độ vào do nhiệt dung dịch. Thiết kế tháp 
hấp thu trong trường hợp này phải được tính từng mâm từ đáy đến 
đỉnh. Cân bằng vật chất tống cộng và dung chất từ đáy cho tới mâm 
thứ n là 


Lạ + vu = LH tỚ„.! (6.12) 
Ủa#„ +Nạt TŸN¿t “ ÙNXN +nziỞŸn+I (6.18) 

từ đó tính được L„ và z„. Cân bằng enthalpy 
L„lr„+GN.exa = LuHụy +Gaafiaas (6.14) 


từ đó tính được nhiệt độ của dòng L„. Dòng G,có cùng nhiệt độ với 
dòng L„ và thành phần của hai dòng L„ và G„là cân bằng vì các mâm 
là lý tưởng nên xác định được ?„ 

Áp dụng các phương trình (6.12) đến (6.14) cho mâm thứ w — 1. Lúc 
bắt đầu tính, vì chỉ biết nhiệt độ của các dòng vào L„ và G„.¡ nên cần 
_ phải giả sử nhiệt độ í; của Gì (nhiệt độ này bằng nhiệt độ mâm số 1) 
- và đùng (6.10) để tính nhiệt độ của dòng lông ra ở đáy tháp. Nhiệt độ 
í, sẽ được kiểm tra khi phép tính từng mâm lên tới mâm đỉnh, và' nếu 


— 8ai số lớn toàn bộ phép tính sẽ được lặp lại. 
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Hiệu suất mâm 0ù số mâm thực 

Các phương pháp ước tính hiệu suất Murphree đã được trình bày 
trong chương 5. Với tháp hấp thu hoặc nhả khí, hiệu suất mâm là 
hàm số theo nhiệt độ và thành phần cúa dòng lưu chất mà chúng 
biến đổi từ đáy đến đỉnh tháp. Thường thì chỉ cần xác định hiệu suất 
tại ba hoặc bốn vị trí và xác định số mâm thực như trên hình 6.16. 
Hiệu suất mâm của mâm đáy như trên hình vẽ cho thấy là tỉ số của 
hai độ dài AB/AC. Đường nét đứt cho biết thành phần của các dòng ở 
mâm thực. 





đường 
cân bằng 


X 


Hình 6.16: Sử dụng hiệu suất Murphree cho tháp hốp thu 


Khi hiệu suất Murphree không đổi cho tất cả các mâm và trong 
điều kiện đường làm việc và đường cân bằng là đường thẳng (định 
luật Henry, quá trình đẳng nhiệt, dung dịch loãng) thì hiệu suất tổng 
quát có thể được tính theo biểu thức giải tích và từ đó xác định được 
số mâm thực: 

số mâm lý tưởng _ log[1+ E„e (A-1)] 


lạ = ————————— =———_ 6.15 
ă số mâm thực _ log (1⁄A) shờg 


6.4.2 Tháp tiếp xúc pha liên tục 


Tháp chêm, tháp phun... cho sự tiếp xúc pha liên tục giữa hai 
dòng lỏng, khí chuyển động nghịch chiều. Nhi vậy, trong tháp thành 
phần pha lỏng và pha khí thay đổi liên tục theo chiều cao tháp, mỗi 
điểm trên đường làm việc biểu điễ:: đ:âu kiện làm việc tại một vị trí 
nào đó trong tháp. 
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đc CƯ KỬo . xe—mmmmm———E————-—Ằ—ề——m— 


Chiều cao tương đương một mâm lý thuyết 

Phương pháp đơn giản để thiết kế tháp chêm là bỏ qua sự khác 
biệt giữa quá trình tiếp xúc pha theo bậc và quá trình tiếp xúc pha liên 
tục. Số mâm lý thuyết xác định cho một sự thay đổi nông độ cho trước 
được tính theo hình 6.11, sau đó nhân với đại lượng gọi là chiều cao 
tương đương với một mâm lý thuyết H„¿ để được chiều cao cần thiết 
của tháp chêm. ,„; được xác định bằng thực nghiệm cho từng trường 


hợp riêng biệt và thay đổi theo điều kiện tiếp xúc giữa hai pha (kích 
thước, tính chất của vật chêm, suất lượng và nồng độ mỗi dòng). Tuy 
nhiên, vì phương pháp này không giải thích được sự khác biệt cơ bản 
trong hoạt động giữa tháp mâm và tháp chêm nên thường không được 
sử dụng. 


Phương trình thiết kế cho quá trình hấp thu một cấu tử 

Xét một tháp chêm có tiết điện bằng một 
đơn vị diện tích nhưạhình 6.17. Với quá trình 
truyền khối ổn định, cân bằng vật chất qua 
một khoảng chiêu cao vi cấp của tháp chêm là: 


= đL, (6.16) 
cân bằng vật chất cho cấu tử khuếch tán 
d(Gy) = d(Lx) (6.17) 


với quá trình khuếch tán của một cấu tử qua 
cấu tử không khuếch tán (hấp thu, trích ly, hấp 
phụ và trao đổi ion), cả hai pha sẽ có suất 
lượng thay đổi do sự truyền dung chất từ pha 
này sang pha kia, suất lượng cấu tử trơ không 
đổi và bằng: | 
Hình 6.17: Thúp chêm G„ = G(1 - 3) 

dạ dy 
q- về ˆ 

Tốc độ biến đổi suất lượng của dung chất trong một pha bằng tốc 

độ truyền khối đến pha kia, do đó ta có: 


d(G) = k„(y;-+y)dS = Ky(' -y)d8 (6.19) 





và ta có: đ(G.y) = đ(G„ TT~ —= G„d(C— : /PETNNG.E 73-2 _ (6.18) 
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————_———~—>~=~~*= 





với 8 là điện tích bề mặt tiếp xúc pha qua đó xảy ra quá trình truyền 
khối, diện tích này khó xác định và thường được biểu diễn bằng biểu thức: 


dđS = Gởđz (6.20) 
với: ø - diện tích bể mặt riêng của vật chêm, mÊ/m` 
z - chiều cao tháp có tiết điện bằng một đơn vị diện tích, m. 


Phương trình (6.19) trở thành : 
đ(Gy) = T=k, (y;—y)ødz = K „@ ¬ y)Gđz (6.21) - 
M4 
Phương trình (6.21) được lấy tích phân để xác định chiều cao 
tháp chêm: | 
— 


z nu G- : 
số s t=¬= .———_— (8.32) 


Nhân tử và mẫu số của tích phân của (6.22) với (1-y), với 
(1-z),„ là trung bình logarit của (1-y,) và (1~y). 


q-z.)-->) 


Ó—#Ìs ” 1Tn1~xVQ-y) 
» G ` (-?)„.dy : 
z = Ì ———-——.“——D (6.23) 
b, kyø(1-y)„ (1—y)(3;¡ +) 
Định nghĩa chiều cao đơn vị truyền khối: 
= (6.24) 


lo gu ago 
sư b Ưu 


giá trị này thường được xem là không đổi trong độ chính xác cho 
phép và được lấy bằng giá trị trung bình tại điều kiện làm việc ở 
đỉnh và đáy tháp. Do đó: i 


» q- _y, 


T7 )„0-y)0 


(6.25) 


' H«ỏ 
Tích phân lũ nu =Ne là độ đo mức độ khó khăn 


_ của quá trình hấp thu, và được gọi là số đơn vị truyển khối pha khí. ` 
Công thức (6.25) có tiể được đơn giản hóa bằng cách thay trung bình 
số học cho trung bình logarit (1-— y),,„ mà không gặp phải sai số lớn. 
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5Š:..,ỬửỬ.._—_—_———— 





1L- c}+ 1~ 
(1-#)¿„ = SE” làế Sim. ca ?) (6.26) 
kÁI dy 1 l—#%› 
` Na = ———+ —Ìn———“ (6.27) 


_ Phương trình trên đơn giản hơn để lấy tích phan. bằng đổ thị. 
Với hỗn hợp có nêng độ dung chất rất nhỏ, số hạng thứ hai của vế 
phải (6.27) sẽ không đáng kể. 

Tương tự, ta chứng minh được cho nồng độ dung chất trong pha lỏng: 





trong đó H„ là chiêu cao đơn vị truyền khối pha lỏng: 
L 
Hy = —— (6.28 
!“— kuơ(1-x), 
với N,;, là số đơn vị truyền khối pha lỏng 
›¡. (1#) *ị đx 1, 31⁄¬# 
N„ = | ——“h¬d: = tb—. 8i 
ă sẻ (L—z)(%;¡ -#) l& (x;—xz) 32 x l—#y 


với (1-zx),„ là trung bình logarit của (1—z) và (1-#\) 

Trong trường hợp dường cân bằng là đường thẳng và tỉ số các hệ 
số truyền khối pha khí, pha lỏng là không đổi thì các biểu thức tính 
chiều cao tháp chêm có thể được tính theo hệ số truyền khối tổng 
quát như sau: 


Theo pha khí: : z= Noo ' Fuoo 
~jï (ở : Hg 
Nịog =  h= ` ƒ"-2,+‡Imm_—?2 (6.30) 
»(1-y@-y) '»y-y 2 l¬ờ 
Ÿì tới Ÿ” | 1 1+Ÿ. 
- _ Si „u “In——_* | (6.31 
hay Noo “jyUy y2 1+ 


K,ø(- Ym | 
với W,o¿ là số đơn vị truyền khối tổng quát pha khí, và là chiều cao 
đơn vị truyền khối tổng quát. Công thức (6.31) rất tiện lợi vì đường 
làm việc trên tọa độ X, Y là đường thẳng. 
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Hình 6.18: Số đơn u‡ truyền cho tháp hấp thu hay tháp nhà uới thừa số 
hấp thu hay nhỏ là hằng số ˆ 
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Tương tự, theo pha lỏng, 2 = Mạ. Hạạy, 





x 1—z), (x x dx 1 1. 
N„w = Lãi Su.) anh =. | St: acc nã 6.33 
KếN l§ (1—x) -*+) l§ x¬x.2 Tan KHÒG! 
*X\‹ đX 1, l+XÄ 
= cxe ƒ==+—] salbiric' ‹ ` 
min va (6.34) 
h . 
Huữ "“" —————- (6.35) 
K,ø(1-z)„ 


Những phương trình tính Z ở trên đều cho cùng kết quả. Tuy 
nhiên khi pha nào có trở lực truyền khối lớn thì dùng phương trình 
tính Z theo pha đó tiện lợi hơn. 

Với quá trình nhả khí, động lực y- y, hay x;—+ sẽ âm nhưng với 
quá trình nhả zx; >x¡ và y; >>; nên kết quả vẫn cho Z có giá trị dương. 


1- Hỗn hợp có nồng độ loãng 
Khi hỗn hợp khí có nổng độ rất nhỏ, số hạng thứ hai của biểu 
thức định nghĩa M,oe (6.30) trở nên không đáng kể và có thể bỏ qua: 


= (6.36) 
»y— 


Nếu đường cân bằng được xem là đường thẳng trong khoảng 
nồng độ x¡, xạ thì phương trình đường cân bằng là: 


y = ïWX+ế : (6.37) 

Nếu dung địch loãng, lượng dung chất truyền giữa hai pha là nhỏ 

thì đường làm việc trên tọa độ xy cũng có thể xem là đường thẳng có 
phương trình: 


y= <(*~#2)* 3s | (6.38) 
Trừ hai phương trình (6.37) và (6.38) ta được 


y-y = qx+8 (6.39) 
với g, r, s là các hằng số. Do đó (6.36) trở thành: - 
L t dx h bà (y-y 3 


— —. 
*“ — —_—— 


N ¬" ... + 
oi GŒ 3:;¿ qx+S Gq (y-y ); 


__ ng _— —--3, (6.40) 
Íy-y -(y-y )z]/Inly-y @-y3;Ì: Œ~y”)u 
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với (y- y )ạ là trung bình logarit của động lực tính theo pha khí tại bai 
đầu tháp. 

Các biểu thức trên có thể được dùng với nông độ biểu diễn bằng X,Y. 

Nếu áp dụng định luật Henry, r của (6.37) bằng 0, khử x giữa các 
phương trình (6.37) và (6.38) và thay y* trong (6.36), ta được kết quả 
cho tháp hấp thu: 

—m+x  . Ê 
_Ï G =1 


II số... 71 } 6.41 
... 1~1/A lượn 


với A = kLưmngG. 
Với tháp nhả khí ta có biểu thức W,œ;¿„ tương đương 


In[(2—”2!2)(1- A)+ A] 
Me, = — TỔ, —. _ (6.42) 


9- Xác định bằng đề thị 










đường 
làm việc đường 
cân bằng 







b4 
Hình 6.19: Xác định số đơn uị truyền khối tổng quát bằng đỏ thị 
Phương trình (6.40) cho thấy rằng một đơn vị truyền khối tổng 
quát được tạo nên khi sự biến đổi nồng độ pha khí bằng với động lực 
tổng quát trung bình gây nên sự biến đổi đó. Xét hình 6.19, đường 
được vẽ qua trung điểm các đoạn thẳng đứng giữa đường cân bằng và 
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đường làm việc. Bậc JLC và CƑD là những đơn vị truyền được xác định 
bằng cách vẽ JK = KL và CE = EF, sau đó từ L và F vẽ thẳng đứng 
lên. (y¿ -y„) có thể được xem như là động lực trung bình cho sự biến 
đổi nồng độ pha khí yp - ye. Vì GE = ÉH nên nếu đường làm việc được 
xem như đường thẳng thì ĐF = 2GL = GH, bậc CFD là một đơn vị 
truyền khối. Để xác định N,o„, đường vẽ qua các giao điểm của các 
đoạn thẳng nằm ngang nối đường làm việc và đường cân bằng 


3- Chiều cao tổng quát của đơn vị truyền khối 

— Khi hệ số góc đường cân bằng không đổi, chiều cao tổng quát của 

đơn vị truyền khối được tổng hợp từ các đơn vị truyền khối của mỗi pha 
theo biếu thức sau: 

đq- #)¡Im + mỒ tự q =# tu 


No He (6.48) 
lu ” q Z Y)‡m L m q _ V)ym 
Nếu trở lực truyền khối chủ yếu nằm trong pha khí y; = y Và: 
mG q-x) 1j 
H = H„+——H.„———- (6.44) 
, ái - %) tim 
và với hỗn hợp có nêng độ nhỏ ———Š”z 1 nền: 
q ~ 3X) 
mG 
Hoa = Ha t——Hư (6.45) 


_ Tương tự, chiều cao tổng quát của đơn vị truyền khối tính theo 
pha lỏng được xác định: | _ 
(1— #); kh (1—+)„ 
Hà, -= Hy —*m , —H.—— (6.46) 
tOL (-gj}„  mG t0 _ | 


Nếu trở lực truyền khối chủ yếu nằm trong pha lồng, z; = #: 


k » q - *)y | 
= —H„„———=- (6.47) 
Ho, : tu ¡ mG l (1—z)„ 
với hỗn hợp có nồng độ nhỏ: 
(L— +) _*h | : 
—— ửn x 1; H,o, = Hạ +——~H (6.48) 
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Quá trình không đẳng nhiệt 

Tất cả các phương trình tính ở trên cho tháp chêm đúng cho 
trường hợp đẳng nhiệt và không đẳng nhiệt. Với trường hợp không 
đẳng nhiệt như trong tháp mâm, khó khăn duy nhất là đường cân bằng 
thay đổi theo nhiệt độ. Với tháp chêm, để giải được ta lấy tích phân 
đồng thời các phương trình vi phân truyền nhiệt, truyền khối, cân bằng 
vật chất và cân bằng enthalpy. Với dung dịch tương đối loãng, ta có thể 
giả sử tất cả lượng nhiệt phát ra do quá trình hấp thu được pha lỏng 
thu vào, như vậy bỏ qua sự tăng nhiệt độ của pha khí. Điều này làm 
nhiệt độ pha lỏng cao hơn thực tế và, do đó, tháp cao hơn cần thiết. 
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_ Hình 6.20 Hình 6.21 
Giản đồ xác định ˆ | Tích phân bằng đô thị để xác định 


Ví dụ 6.8: Tháp chêm được dùng để hấp thu một dung chất trong dòng 
khí bằng dung môi là nước ở áp suất thường. Nỏng độ dung chất ban 
đầu trong dòng khí là 0,03 moi/mot khí trơ. Mức độ hấp thu đạt 90%, 
Nước rời tháp hấp thu có nồng độ 0,02 mol/moi nước. Tháp được làm” 
nguội để ri trì nhiệt độ không đổi. Xác định chiều cao tháp chêm: 
Cho biết = 0,205 m, Hy = 0,90 m. Dữ kiện cân bằng của nồng độ 


dung chất, trong pha khí và lồng như sau: 
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.X = moi dung 

chất/mol nước 

ˆ. ILd 

LG Ào se 0.0045 | 00102 | 0.0128 | 0.0183 | 0,0273 | 0,0327 
chất/mol khí trợ e 


Giải: Trong quá trình hấp thu này, trở lực truyền khối chủ yếu nằm 
trong pha khí nên có thể tính chiều cao tháp chêm theo biểu thức 
4 = Noo - toa 


1- Xác định M,cœ: Có thể xác định theo hai cách 













q) Bàng đô thị: Vẽ đường cân bằng và đường làm việc trên hệ 
trục X,Y. Đường làm việc trên hệ trục X, Y là đường thẳng qua hai 
điểm Ơ [X;= 0; Y,= 0,03 (1 - 0,9) = 0,003] và điểm D (Xị= 0,02; 
Y,= 0,03). Vẽ đường trung bình giữa đường làm việc và đường cân 
_ bằng. Xác định được số đơn vị truyền khối tổng quát trên đồ thị là 5,5 

b) Xác định bùng tích phân: Theo (6.31) với nỗng độ dung chất 
trong pha khí loãng. : 
: ý dĩ 
Noa = | „Vy? 





Bảng 6.2: Kết quả để lấy tích phân bằng đô thị 


Vẽ đường biểu diễn 1⁄(Ÿ-Y”) theo Y. Diện tích giới hạn giữa 
_ đường cong và trục hoành, 2 đường Ÿ¡ = 0,03 và Ÿ;= 0,003 là 5,83. 

3- Xác định Hằng: Trở lực truyền khối chủ yếu nằm trong pha 
-khí và với hỗn hợp có nồng độ loãng, theo (6.45) 


mG 
Hoa = lùa + T Hụ 


_ với m là hệ số góc đường cân bằng, trong trường hợp này xem như 
đường thẳng và bằng (0,0273— 0)/(0.020—0) = 1,865 | 
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Lượng dung chất trao đổi giữa hai pha nhỏ nên theo hình 6.20 ta có: 
_ l„ _— 1 _ 0,03~0,003 





— = — = 1.35 
G7 G ` 002-0 
Vậy: In - 0,205 +2 x0,90 = 1,115 m 


Chiều cao tháp chêm là: 
. z= Mog.H,oc = ð,83 x 1,115 = 6,B0 m 
BÀI TẬP 
6.1. Tháp hấp thu của ví dụ 6.2 là tháp chêm, có đường kính 0,45 m, 
chứa loại vật chêm hình yên ngựa. Các thông số là: 
Pha khí: Nồng độ benzen: | | 
— Vào: wị= 0,09 phần mol, Yị = 0,0204 mol/mol khí trơ. 
ra: yạ= 0,00102 phần moi, Y,= 0,00103 mol/mol khí trơ. 


Khí trơ có phân tử lượng trung bình: 11,0 
Suất lượng pha khí tổng cộng: 37 kmolh. 
Suất lượng khí trơ: 35,9 kmol/h | 
Nhiệt độ 27°C, áp suất 1 am; Độ nhớt: 0,01 eP, D¿„ = 0,046 mŠ/h 
Pha lỏng: Nỗng độ benzen: | 
vào: xa = 0,005 phân moi, X;= 0,00502 mol/mol dụng môi 
ra: z¡= 0,1065 phân moi, — X;= 0,1192 mol/mol cđung môi. 
Dung môi có phân tử lượng 260, độ nhớt 2 cP, tỉ trọng 0,84, 
suất lượng 6,09 krol/:. Nhiệt độ27°C; D„„ = 0,17x10-5 m3/p, 
__ Sức căng bể mặt: 30 dyn/em; m = y`/ = 0/1250 
— Tính chiều cao tháp chêm trong trường hợp tổng quát và trong 
trường hợp đơn giản — ˆ SỐ : | 
6.2. Xác định số đơn vị truyển khối tổng quát N;oø khi hơi benzen 
được hấp thu từ dòng khí bằng một loại dung môi. Nồng độ đầu của 
benzen trong dòng khí là 4% theo thể tích. Quá trình hấp thu được 
80% benzen trong dòng khí ban đầu. Dung môi vào tháp không chứa 
benzen và nồng độ benzen trong dòng lỏng ra khỏi tháp là 0,02 moi - 


HẤP THU 165 





benzen(mol dung môi. Phương trình đường cân bằng cho hệ theo tỉ số 
mol là Ý z= 1,26X. : 


6.3. Khí SO; được hấp thu bằng nước từ dòng khí trơ (nitrogen) 


trong tháp hấp thu ở áp suất thường (760 mmg). Nồng độ đầu của 
SO, trong dòng khí là 5% theo thể tích. Nhiệt độ của nước là 20°C, 


lượng nước sử dụng lớn hơn 20% lượng tối thiểu và hấp thu được 90% 

SO, trong dòng khí. Xác định (1) lượng nước cần để hấp thu 100 kg 

SO,„/h, (2) Số đơn vị truyền khối tổng quát, N,os. 

6.4. Áp suất riêng phần cân bằng của COa trên dung dịch monoetanolamin 

(30% khối lượng) cho ở bảng 6.3. | | 
Bảng 6.8: Số liệu cân bằng CO¿ hòa tan trong dung dịch 


Mờnge/andigrnen 





Một dòng khí có JhàöN phần 15%CO;, 6%O;, 79%N; được thổi 
vào tháp hấp thu ở 1,2 øữn; 25° để hấp thu CO; vào dung dịch 


30% etanolamin. Dung dịch 30% etanolamin được thu hồi từ tháp nhả 
khí có nông độ 0,058 mọi CO; ÍmoÏ dung dịch. 


Dòng khí rời tháp hấp thu còn chứa 2% CO;. Quá trình giả sử 
đẳng nhiệt. Đụ xử 
a) Xác định tỉ số Lụ!G, + tối thiểu. 


b) Xác định khối lượng dung địch đi vào tháp cho mỗi mŠ "ng 
khí nếu tỉ số /„„/G,„ bằng 1,2 lần lượng tối thiểu. _ 
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©) Xác định số mâm lý thuyết cho điêu kiện câu b. 

d) Độ nhớt của dung dịch là 6 eP, tỉ trọng là 1,012. Ước tính giá trị 
trung bình của m và hiệu suất mâm tổng quát. Quá trình cần bao nhiêu 
mâm thực? | 
6.5. Carbon disulfur, CS;, là dung môi của một nhà máy sản xuất hóa 
chất được cho bốc hơi từ sản phẩm trong một thiết bị sấy vào dòng khí 
chủ yếu là N; để tránh cháy nổ. Hỗn hợp hơi CS,-N; được cho tiếp 
xúc với pha lỏng là một loại đầu hidrocarbon để hòa tan CS.. Hỗn hợp 
CS;—N; có áp suất riêng phần của CS, là ð0 mmijg ở nhiệt độ 24°C 
được thổi vào tháp hấp thu ở áp suất thường với lưu lượng là 
18350m3/:. Nông độ của C5; trong pha khí giảm còn 0,5%. Dung môi 
dầu để hấp thu có khối lượng phân tử trung bình là 180, độ nhớt 2 eP, 
tỉ trọng 0,81 ở 24°G. Dung môi dâu đi vào tháp hấp thu đã nhả hết 
CS;, và dung dịch dầu - C8; là lý tưởng. Áp suất hơi của CS, ở 94°C 
là 346 mưnHg. Giả sử quá trình đẳng nhiệt. 

a) Xác định tỉ số löng/khí tối thiểu i 

b) Với tỉ số lỏng/khí bằng 1,ð lần giá trị tối thiểu, xác định suất 
lượng dưng môi sử dụng 

_e) Xác định số mâm lý thuyết, bằng đô thị và giải tích. 

d) Với tháp mâm chóp, ước tính hiệu suất mâm tổng quát và số 
mâm thực. - ¬- : 

6.6. Sử dụng tháp chêm với vật chêm là vòng Raschig bằng sứ có kích 
thước 50 mưn để thực hiện quá trình hấp thu của bài 6.5. Giả sử tháp 
hoạt động đẳng nhiệt, sử dụng tỉ số lỏng/khí bằng 1,5 lân giá trị tối 
thiểu và độ giảm áp của pha khí không quá 32,9 mm H,O!m chiêu cao | 
tầng chêm. Sức căng bề mặt của pha lỏng là 30 dyn/cm 

_a) Xác định đường kính tháp. 

b) Dùng các giá trị trung bình giữa hai đầu tháp của suất lượng, 
tính chất vật lý- của các dòng để tính các hệ số truyền khối trong pha khí và 
pha lỏng, và chiều cao của các đơn vị truyền khối H,c Hạy và Hịog. 

c) Tính W„¿ và chiều cao tháp chêm _ 


đ) Tính N,oœ¿ và chiểu cao tháp chêm tương ứng. 
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7.1 ĐỊNH NGHĨA 


Chưng cất là quá trình dùng để tách các cấu tử của một hỗn hợp 
lỏng cũng như hỗn hợp khí - lỏng thành các cấu tử riêng biệt dựa vào 
độ bay hơi khác nhau của các cấu tử trong hỗn hợp (nghĩa là khi ở cùng 
một nhiệt độ, áp suất hơi bão hòa của các cấu tử khác nhau). Thay vì 
đưa vào trong hỗn hợp một pha mới để tạo nên sự tiếp xúc giữa hai 
pha như trong quá trình hấp thu hoặc nhả khí, trong quá trình chưng 
cất pha mới được tạo nên bằng sự bốc hơi hoặc ngưng tụ. Trong trường 
hợp đơn giản nhất, chưng cất, và cô đặc không khác gì nhau, tuy nhiên 
giữa hai quá trình này có một ranh giới cơ bản là trong quá trình 
chưng cất dung môi và chất tan đều bay hơi (nghĩa là các cấu tử đều 
hiện điện trong cả hai pha nhưng với tỷ lệ khác nhau), còn trong quá 
trình cô đặc thì chỉ có dung môi bay hơi còn chất tan không bay hơi. 

Khi chưng cất, ta thu được nhiều sản phẩm và thường thì bao 
nhiêu cấu tử sẽ thu được bấy nhiêu sản phẩm. Trong chương này ta chỉ 
xét đến trường hợp hỗn hợp gềm hai cấu tử, khi đó quá trình chưng cất 
SẼ cho: 

Sản phẩm đỉnh chủ yếu gồm cấu tử có độ bay hơi lớn và một 
phần rất ít cấu tử có độ bay hơi bé. ¡ 

Sản phẩm đáy chủ yếu gồm cấu tử có độ bay hơi bé và một phần 
rất ít cấu tử có độ bay hơi lớn. 

Trong thực tế thường sử dụng các phương pháp đun cất sau đây: 


1- Chường cất đơn giản: 
_ Dùng để tách các hỗn hợp gồm các cấu tử có độ bay hơi rất khác 
nhau. Phương pháp này thường dùng để tách sơ bộ hoặc làm sạch các 
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cấu tử khỏi tạp chất. 


8- Chưng bằng hơi nước trực tiếp 


Dùng để tách các hỗn hợp gồm các chất khó bay hơi và tạp chất 
không bay hơi, thường được ứng dụng trong trường hợp chất được tách 
không tan vào nước. 


3- Chưng cất 


Chưng cất là phương pháp phổ biến nhất dùng để tách hoàn toàn 
hỗn hợp các cấu tử dễ bay hơi có tính chất hòa tan một phần hoặc hòa 
tan hoàn toàn vào nhau. 


Ngoài ra trong trường hợp các cấu tử của hỗn hợp đễ bị phân hủy 
ở nhiệt độ cao hoặc hỗn hợp có nhiệt độ sôi quá cao chưng cất được 
thực hiện ở áp suất thấp. Nếu các cấu tử của hỗn hợp không hóa lỏng ở 
áp suất thường, chưng cất được thực hiện ở áp suất cao. 


7.2 CÂN BẰNG LỦNG - HữI CỦA HỖN HỢP HAI CẤU TỬ 
7.2.1 Cân bằng ở áp suất không đổi 


Áp suất = const 


- 
" © 


Phân mọi A trong pha hơi 





: Xp 10 
Phân mol À trong pha lỏng 


b) 
Hình 7.1: Cân bằng lỏng - hơi ở áp suất không đổi 


Xét một hỗn hợp gồm hai cấu tử A và ð, trong đó A là cấu tử dễ 
bay hơi hơn, nghĩa là ở một nhiệt độ bất kỳ áp suất hơi bão hòa của A 
lớn hơn áp suất hơi bão hòa của B. Giản đề biểu điễn cân bằng lỏng - 
hơi cho hệ hai cấu tử ở áp suất không đối được biểu diễn trên hình 
7la, gồm hai đường cong kéo dài từ nhiệt độ sôi “của # tỉnh 
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VN nh Ni c————ẰỶễ_-.---——— ———— 


khiết („) đến nhiệt độ sôi của A tỉnh khiết (t„). Đường cong trên 
biểu điễn quan hệ nhiệt độ ngưng tụ (điểm sương) - thành phần pha 
hơi (—+y `), đường cong dưới biểu điễn quan hệ nhiệt độ sôi - thành 
phần pha lỏng (¿ - +). Hỗn hợp lỏng và hơi ở trạng thái cân bằng sẽ 
có cùng nhiệt độ và áp suất và đối tuyến nằm ngang (chẳng hạn Ð#') 
nối hai hỗn hợp lỏng - hơi cân bằng tại D và Ƒ. Hỗn hợp ÐD nằm trên 
đường cong dưới là pha lỏng bão hòa, hỗn hợp # nằm trên đường cong ‹ 
trên là pha hơi bão hòa. Trên giản đồ có vô số đối tuyến như ĐÐ#. Một 
hỗn hợp có thành phần và nhiệt độ được biểu diễn bởi điểm # là hỗn 
hợp gồm hai pha lỏng - hơi cân bằng trong đó pha lỏng có thành 
phần tại D và pha hơi có thành phần tại F, số mol mỗi pha được biểu 
điễn bởi hệ thức: 

Số mol phu D _ EF 


Ni iệ—— : NNN/ ke=dbve VÂN: 
Số mol pha — DE Phả 


và thành phần trung bình của toàn hỗn hợp được biểu điễn bởi điểm E. 

Xét một hỗn hợp có thành phân và nhiệt độ được xác định tại 
điểm G đặt trong bình kín ở điểu kiện áp suất được duy trì không đổi. 
Hỗn hợp ban đầu như vậy là lỏng hoàn toàn. Khi được gia nhiệt đến 
điểm H, hỗn hợp bắt đầu sôi và có thành phần pha hơi đầu tiên tại I 
có nhiều cấu tử dễ bay hơi hơn. Hỗn hợp tiếp tục bốc hơi, thành phần 
pha lỏng còn lại trong bình giảm dần, chẳng hạn tại L, pha hơi cân 
bằng với L có thành phản tại K mặc dù hỗn hợp ban đầu vấn tại G. 
Giọt lỏng cuối cùng bốc hơi có thành phần tại W và pha hơi tương ứng 
khi đó có thành phần tại 3 bằng với thành phần của hỗn hợp lỏng ban 
đầu. Trạng thái quá nhiệt của hỗn hợp biến đổi theo đoạn MO. Hỗn 
hợp đã bốc hơi trong khoảng nhiệt độ tương ứng với nhiệt độ tại điểm 
H và điểm M. Như vậy, nhiệt độ sôi của hỗn hợp không có ý nghĩa vì 
quá trình bốc hơi xảy ra trong một khoảng nhiệt độ từ điểm sôi đến 
điểm sương. Nếu hỗn hợp tại ÓO được làm lạnh, quá trình sẽ điễn ra theo 
trình tự ngược lại, bắt đầu tại Ä và chấm dứt tại ii. 

Ngoài ra, nếu hỗn hợp tại được đun sôi trong bình hở, hơi có 
nhiều cấu tử dễ bay hơi thoát ra ngoài, pha lỏng còn lại trong bình ở 
trạng thái bão hòa có nhiệt độ và thành phần đi chuyển theo đường. 
cong dưới đến điểm Ñ. _ 

Thành phần pha lỏng - hơi ở trạng thái cân bằng nối với nhau 
bởi đối tuyến DF, chẳng hạn trên hình 7.1a được biểu điễn bởi điểm 


—: 
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P trên hình 7.1b. Nối các điểm này lạ: với nhau ta được cần bằng 
xz¬y. Vì thành phản pha hơi cân bằng bình thường luôn lớn hơn 
thành phần pha lỏng nên đường cân bằng nằm trên đường 45°, 

1- Độ bay hơi tương đối 

Khoảng cách giữa đường cân bằng và đường 45° càng lớn thì sự 
sai biệt giữa thành phần pha lỏng và pha hơi càng lớn, quá trình 
chưng cất. càng dễ thực hiện. Để đánh giá tính chất này, ta định nghĩa 
hệ số phân riêng hay độ bay hơi tương đối % là tỉ số giữa tỉ số nồng độ 
của A và Ö trong pha hơi với tỉ số nồng độ của A và B trong pha lỏng: 


_ „⁄q- y)_ y (1-*) Ộ 


'0.) 
x/(1-xz) x(- y) J 


Giá trị œ thay đổi khi x biến đổi từ 0+ 1,0. Nếu x =y” (ngoại trừ 
tại x = 0 hay bằng 1), thì œ = 1,0, không thực hiện được quá trình phân 
riêng. Giá trị của œ càng lớn so với L thì mức độ phân riêng càng dễ. 

3- Cân bằng lỏng - hơi khi áp suất tăng 

Khi áp suất tăng, đường cân bằng lỏng - hơi thu hẹp lại, nhiệt 
độ sôi cao hơn, độ bay hơi tương đối hay mức độ phân riêng giảm. 
Tại áp suất lớn hơn áp suất tới hạn f,,, đường cân bằng lỏng - hơi 


thu ngắn lại và quá trình chưng cất chỉ thực hiện được trong vùng có 
đường cân bằng. 


' 





5 Pụ : 
z 
8 = 
B—~ c 
z § Pu 
= “ 
/ 
II 
> 
0 
a 10 0 10 
x, y° - phân mol A X - phân mọi A trong pha lỏng 


(8) (A) 
Hình 7.2: Cân bằng lỏng - hơi khi áp suất tăng 
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7.2.2 Hỗn hợp lý tưởng - Định luật Raoult 

Với hỗn hợp lý tưởng gồm hai cấu tử A và B, áp suất riêng phần 
cân bằng p` của một cấu tử ở nhiệt độ cố định sẽ bằng tích số áp 
suất hơi bão hòa P khi tỉnh khiết với phần mol của nó trong pha 
lỏng, tức là: 


Pạ = Pax và p„ = PaÑ-*) (7.3) 
Nếu pha hơi cũng lý tưởng: | 
_ Pb, = P, +p„ = Pax+Pp(-*) (1) 
NHIỆT ĐỘ KHÔNG BỒỔI 


áp suất 





0 z _1,0 
(8) x,y" - phân mol Á (A) 


Hình 7.3: Dung dịch lý tưởng 
Như vậy tại một nhiệt độ không đổi, áp suất riêng phần và áp 
suất tổng là tuyến tính theo x. Các quan hệ này được biểu diễn trên 
hình 7.8. Thành phần của pha hơi cân bằng y` được biểu diễn bởi 


điểm D bằng tỷ số hai đoạn FG và %G. 


. DA x 
_s. Có. n PẠ=—— (7.5) 
3 P, A P, 
› “ðn _ Pn(¬#) 
l—w = —==— (7.6) 
LAI? - P, 


Thay (7.5) và (7.6) vào biểu thức định nghĩa độ bay hơi tương đối 
œ, (7.2), được: 
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Œœ = FẠ (7.7) 


Trong các phương trình trên: 
PA. Ðp - ấp suất hơi riêng phần của A +ã B trên dung dịch. 
Pu,P„ - áp suất hơi bão hòa của Á và B nguyên chất ở cùng nhiệt độ. 
P, - áp suất tổng cộng. 


Như vậy, với hỗn hợp lý tưởng ta có thể tính toàn bộ cân bằng 
lồng - hơi từ các giá trị áp suất hơi bão hòa của các cấu tử nguyên chất 
ở các nhiệt độ khác nhau. Tuy nhiên, với tất cả các hỗn hợp khác, dữ 
kiện cân bằng sẽ được xác định bằng thực nghiệm. 

Ví dụ 7.1: Tính cân bằng lỏng - hơi ở áp suất không đổi 1 ø#m cho hỗn 
hợp n-octan và n-heptan được xem là lý tưởng. 
Giải: Ở áp suất 1 am, nhiệt độ sôi của n-heptan (A) là ¿4 = 98,4°, 
của n-octan (B) là í= 125,6°C. Cân bằng lỏng- hơi sẽ được tính giữa hai 
nhiệt độ này. Ví dụ tại 110°C, P, = 1050 mưnHg, Pa= 484 mmHg, P, 
= 160 mmHg. Từ (1.4): 

P.—P„ _ 160-484 


x==———-=—-—— =0.48ï : 
P„u-P¿ 1050-484 487 phân moi n-heptan trong pha lỏng. 


Từ (7.5); 
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Từ bảng kết quả trên ta vẽ được đường cong như hình 7.1. Để ý 
rằng áp suất hơi bão hòa của các cấu tử nguyên chất thay đổi nhiều 
theo nhiệt độ nhưng độ bay hơi tương đối cho hỗn hợp lý tưởng 
không thay đối nhiều. Trong trường hợp này, nếu lấy trị số trung 
bình của œ là 9,16 và sắp xếp lại (7.2) ta được phương trình đường 
cân bằng y` theo x: | 


* ŒœŒ% . 2,16x 


7 F Tyz(œ-l) 1+1L16 


7.2.3 Sai lệch so với định luật Raoult 
Sơi lệch dương - Hôn hợp đẳng phí có nhiệt độ sôi cực tiểu 


P,theo x 


áp suất mm Hg - 





'Ng, 
200 
aceton 





Đo 02 04 06 08 140 
a) Nhiệt độ không đổi 
S 10 
5 
=: 0,8 
ö 
e d$ 0,6 
@ © 
§ Ẹ 
š E 0,4 
5 0,2 
h 
vóo 02 04 06 0,8 1,0 ` 0 02 04 06 08 1,0 
x, y* - phân mol CS; . x - phân mol C5; trong pha lỏng 
b) Ấp suất không đổi 


_ Hình 7.4: Hỗn hợp đẳng phí có nhiệt độ sôi cực tiểu 
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Một hỗn hợp có áp suất tổng cộng lớn hơn giá trị được tính từ 
phương trình (7.4) được gọi là có sai lệch dương so với định luật Raoult. 
Đa số hỗn hợp đẳng phí ở vào trường hợp này. Trong những trường 
hợp này, áp suất riêng phần của mỗi cấu tử lớn hơn giá trị được tính 
theo định luật Raoult. Khi nông độ phần mol của mỗi cấu tử tiến đến 1 
thì giá trị áp suất riêng phần của mỗi cấu tử sẽ tiếp xúc với điều kiện 
lý tưởng (H.7.4a). Nói cách khác, định luật Raoult áp dụng cho những 
chất hiện điện với nồng độ rất lớn. 

Khi độ sai lệch dương so với định luật Raoult khá lớn và áp suất 
hơi bão hòa của hai cấu tử khá xa nhau, đường cong áp suất tổng tại 
nhiệt độ không đổi sẽ tăng qua điểm cực đại tại một nông độ nào đó 
(H.7.4a). Hỗn hợp như vậy được gọi là hỗn hợp đẳng phí có nhiệt độ sôi 
không đổi. Các hỗn hợp ở điều kiện này không thể phân riêng hoàn 
toàn được bằng phương pháp chưng cất thông thường vì tại thành phần 
đẳng phí x=y và œ=1,0. Thành phản của hỗn hợp đẳng phí và nhiệt 
độ sôi của nó thay đổi theo áp suất. Trong một số trường hợp, thay đổi 
áp suất sẽ giảm điều kiện đẳng phí củahệ. - 

Một trong những hỗn hợp đẳng phí có nhiệt độ sôi cực tiểu thường 
gặp là hỗn hợp etanol - nước có điểm đẳng phí ở 1 am là 89,4% mol 
etanol và 78,2°C. Điểm đẳng phí của hệ không còn khi áp suất thấp 
hơn 70 mưmHg. 


Chất lỏng hòa tan một phần 


Theo hình 7.B đường cong qua C, E biểu diễn giới hạn hòa tan của 
hai cấu tử ở nhiệt độ tương đối thấp. Hỗn hợp có nhiệt độ và thành 
phần biểu diễn bởi một điểm nằm trong vùng XMPN, ví dụ điểm ÐD sẽ 
phân thành hai pha lỏng cân bằng tại C và E và CE là đối tuyến của 
pha lồng. Nếu áp suất tăng, để quá trình bốc hơi không xảy ra thì hai 
đường KN và MP kéo đài theo đường đứt đoạn. Những hỗn hợp có 
thành phần và nhiệt độ nằm ngoài vùng hai pha lỏng sẽ có cân bằng 
lỏng - hơi như các hỗn hợp hòa tan hoàn toàn (chẳng hạn điểm F7. Hỗn 
hợp lỏng có thành phần trung bình tại U sẽ tạo nên pha hơi có thành 
phần giống pha lỏng được gọi là hỗn hợp đẳng phí dị thể. Hỗn hợp 
thuộc loại này là isobutanol - nước. 


Ầ Một số ít trường hợp thành phần đẳng phí của hỗn hợp nằm ngoài 
giới hạn không hòa tan, Trường hợp thuộc loại này là hệ metil etil 
ceton - nước. 
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x, y*` = phân mol nước x = phân mol nước 

Hình 7.5: Hỗn hợp gồm hai chất lông hòa tan một phân 

Chết lỏng không hòa tan. Chưng cất bằng hơi nước 
Trường hợp hai chất lỏng có độ hòa tan hỗ tương rất nhỏ có thể 
xem như không hòa tan (điểm K và M trên hình 7.5). Ví dụ các hỗn 
hợp hidrocarbon - nước. Nếu hai cấu tử không hòa tan vào nhau, áp 
suất hơi bão hòa của một cấu tử không chịu ảnh hưởng bởi sự hiện 
diện của cấu tử kia và mỗi cấu tử sẽ có áp suất hơi riêng tại nhiệt độ 
đã cho. Khi tổng áp suất hơi của mỗi cấu tử bằng với áp suất tổng 
cộng tác động lên hệ, hỗn hợp sẽ sôi. Nếu áp dụng được định luật khí 

lý tưởng, khi đó pha khí có: 


PA+ig = HQ - __ (f8) 
| „—P 
„y = (7.8) 
J 
Hỗn Bơo sẽ sôi ở nhiệt độ không đổi và có thành phần pha hơi 
không đổi. 
Ví dụ 7.2: Một hỗp hợp chứa ð0g nước và 50g etilanilin, giả sử không 
_ hòa tan vào nhau, được để cho sôi ở áp suất thường. Mô tả hiện 
tượng xảy ra. Ƒ K.. 
Giải: Vì hai cấu tử không hòa tan vào qhau nên mỗi cấu tử sẽ có áp 
suất hơi bão hò+s riêrg và khi tổng củai chúng bằng 760 mm1s, hỗn 


hợp sẽ sôi. Hỗn hợo sôi ở nhiệt độ 99,15°C, ta có: 


*”= TA -~ _— '~ = 0,87 phân mol nước 
K5 HếU 
1—y = th = nà = 0,03 phân moi ctilanilin 


L4 
ì 


176 : CHƯƠNG 7 


_ #SS | PA. mmHg (nước) Pg, mmHg (etilarn) Pị =Pa +Pa., mnHg 








28,5 1 521. 
64,4 8 205 
80,8 10 374 
96,0 20 678 

99,15 22/8 760 
113/2 | 40 1285 
204 760 


Hỗn hợp ban đầu chứa 50/18,02 = 2,78 moi nước và 50/121,1 = 
0,412 moi etilanilin. Hỗn hợp tiếp tục sôi ở 99,15°C với thành phần 
pha hơi đã xác định ở trên cho đến khi nước đã bốc hơi hết cùng với 
2,78 (0,03/0,97) = 0,086 moi etilanilin. Sau đó nhiệt độ sẽ tăng đến 
204°C và pha hơi sẽ chứa etilanilin nguyên chất. 

Qua ví dụ trên ta thấy rằng nhiệt độ bốc hơi của chất hữu cơ dễ 
bị phân hủy ở nhiệt độ cao có thể sôi ở nhiệt độ thấp mà không cần 
áp suất chân không. Tuy nhiên phương pháp này tốn năng lượng 
nhiều để bốc hơi một lượng lớn nước. Có thể thực hiện quá trình ở 
một áp suất tổng khác trong đó có tỉ lệ áp suất hơi bão hòa thích hợp 
. của hai cấu tử hoặc dùng hơi quá nhiệt. 

Sai lệch âm - Hỗn hợp đẳng phí có nhiệt độ sôi cực đại 
65 L 
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X, y” - phân moi aceton 
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phản moi aceton trong pha hơi 
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phân moi aceto;: trong pha lỏng 


Hình 7.6: Hiỗn hợp đẳng phí có nhiệt độ sôi cực đại 


- 
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Khi áp suất tổng cộng của hệ thống cân bằng nhỏ hơn giá trị 
tính toán thì hệ được xem như có sai lệch âm so với định luật Raoult. 
Điều kiện của hỗn hợp đẳng phí có nhiệt độ sôi cực đại tại điểm L 
(H.7.6). Hỗn hợp có thành phần ở hai bên điểm L. Khi cho sôi trong 
bình hở cuối cùng còn lại hỗn hợp đẳng phí trong bình. 

Hỗn hợp đẳng phí có nhiệt độ sôi cực đại ít gặp hơn loại hỗn 
hợp đẳng phí có nhiệt độ sôi cực tiểu. Một hôn hợp thuộc loại này là 
hỗn hợp acid clorhydric - nước (11,1% znmoi HCi, 110°G, 1 am). 

4.2.4 Giản đồ hàm nhiệt - nồng độ 

Cân bằng lỏng - hơi của hệ hai cấu tử có thể biểu diễn trên giản 
đồ hàm nhiệt - nồng độ ở áp suất không đổi. Hàm nhiệt của dung 
địch lỏng bao gồm nhiệt cảm và nhiệt hòa tan của các cấu tử. 

H, —= Crữty, —£_)M,, +AH, P «jj/hmoi (7.10) 
với: C; - nhiệt dung riêng của hỗn hợp, .J/*g °C 

M,, - khối lượng phân tử trung bình của hỗn hợp, Èg/hmol 

AHs - nhiệt dung dịch ở nhiệt độ ¿„ và nồng độ đã cho theo các 
cấu tử tinh khiết, /J/kmol hỗn hợp. 

Với chất lỏng ở trạng thái bão hòa (lỏng sôi), í; là nhiệt độ sôi 
của hỗn hợp ở nồng độ và áp suất đã cho. 

AHs < 0 khi trộn bai cấu tử phát nhiệt 

AHs > 0 khi trộn hai cấu tử thu nhiệt. Với hỗn hợp lý tưởng, AHs = 0. 

Để tính hàm nhiệt của pha hơi ở trạng thái bão hòa (điểm 
sương), giả sử rằng mỗi cấu tử được gia nhiệt và bốc hơi riêng ở nhiệt 
độ #„; (điểm sương) rồi sau đó trộn lại. 

Họ = yÍCr AM ;ứg —† )+raM„ h- y)|CrpMpức —t,)+rgMp], ‹jj/bmoi 
(7.11) 
với: r4,rp - ẩn nhiệt hóa hơi của Á, 8 nguyên chất ở £œ, ‹J/Èg 

Cr¡x4,Cyz„ - nhiệt dung riêng của A, 8 nguyên chất, .//køC. 

Đường biểu diễn 27; theo x tính theo (7.10) và Hy theo y tính 
theo (7.11) được biểu diễn trên hình 7.7. Nhiệt cần thiết để bốc hơi 
hoàn toàn hỗn hợp tại C là Hp- le, J/kmol hỗn hợp. Pha lỗng và 


pha hơi cân bằng (chẳng hạn E, Ƒ) nối với nhau bởi đối tuyến EF 
liên hệ với đường cân bằng z-y như trên hình 7.7. Ở đây điểm G 
biểu diễn đối tuyến #Z#. Tương tự cho các đối tuyến còn lại. 
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áp suất không đổi 





Hình 7.7: Giản đồ hàm nhiệt - nông độ 
Đặc trưng của giản đồ HÍxy uà xy 
Xét điểm ÄM trên hình 7.7 biếu điễn hỗn hợp có hàm nhiệt ??„, 
- nồng độ z„; tương tự điểm W biểu điễn W mol hỗn hợp có tính chất 
(zy.y). Trộn đoạn nhiệt hai hỗn hợp M, sẽ tạo nên hỗn hợp P có 
P mol và hàm nhiệt Hp, nồng độ zp. Cân bằng vật chất - năng lượng 
_ cho quá trình: 


| : | M+N =P (7.12) 
với cấu tửA:  -  Mz„+Nz„y = Pzp (7.18) 
| MHw+NH„ = PH, : (7.14) 


Khử P giữa các phương trình (7.12) và (7.13), giữa (7.12) và (7.14) 
được: : 


: M vã FN ~Ÿp = Hy - Hp 


7,15 
N. Zp —ZM Hp - Hự : 





Phương trình (7,15) biếu diễn đoạn thẳng trên giản để hàm nhiệt 
- nỗng độ qua các điểm (2„,Hy„y); (zy,Hy); (z,,Hp). Điểm P, do đó, 
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nằm trên đoạn thẳng MN, vị trí được xác định bởi M/W = đoạn 
NP/đoạn MP. Tương tự, nếu hỗn hợp Ñ được tách ra đoạn nhiệt từ hỗn 
hợp P sẽ còn lại hỗn hợp ÄM. 





0 Xp X 1,0 
Hình 7.8: Quan hệ gi2a hai đồ thị Hxy 0à xy 
Xét hỗn hợp C(z,,H,) biểu diễn trên hình 7.8. Hỗn hợp € có thể 
xem như là hỗn hợp còn lại sau khi tách hỗn hợp lỗng bão hòa Ð ra 
khỏi hỗn hợp hơi bão hòa # (DE không là đối tuyến) và xp,yg được 
xác định trên giản đô xy như hình vẽ. Tương tự, € cũng có thể xem là 
hỗn hợp còn lại sau khi tách # ra khỏi G. ï ra khỏi K. Các nông độ của ˆ 
các pha tương ứng biểu diễn bằng đường cong trên giản đồ xy. Với È - 
D=C, cân bằng vật chất cho 

D Z, 3 đoạnCkE 

X # Tên — đoạnCD _ 


Đây là phương trình trên giản đổ xy của dây cung có hệ số góc 
D/E, vẽ giữa điểm (xp.yg) và điểm z = y = Z, nằm trên đường 4ð°C. 


Tương tự, #/G và 1/E là hệ số góc của các dây cung vẽ giữa các điểm đó 
và điểm x = ÿ = Z,. : 
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Từ đó ta có những nhận xét sau: 
1- Nếu hai đường cong Hạy và H; x song song nhau (xảy ta khi A 


và B có ẩn nhiệt hóa hơi mol bằng nhau, nhiệt dung riêng của hỗn hợp 
là hằng số và nhiệt dung dịch bằng không) thì D/E = E/G = 1/K và 
đường cong đi qua điểm CŒ trên giản đồ xy trở thành đường thẳng. 

2- Nếu điểm Œ di chuyển lên phía trên, hệ số góc của đường cong 
qua điểm Œ sẽ tăng dân và cuối cùng bằng 1, đường cong trùng với 
đường 45°C khi điểm C ra vô cực. 

3d- Nếu điểm Œ nằm trên đường Hy, đường cong sẽ trở thành 
đường thẳng nằm ngang; nếu Œ nằm trên đường #ï rx thì đường cong 


trở thành đường thẳng thẳng đứng. 
Chư ý: ký hiệu z để chỉ thành phần pha lỏng hoặc hơi bất kỳ. 


7.3 HỆ NHIÊU CẤU TỬ LÝ TƯỞNG 


Hệ ba cấu tử không lý tưởng có thể được giải bằng đồ thị tam 
giác như trong chương 8, nhưng với hệ có hơn ba cấu tử bài toán sẽ trở 
nên rất phức tạp. Thực tế, số liệu thực nghiệm cho trường hợp này rất 
hiếm. Nói chung, việc tiên đoán tính chất của hệ nhiều cấu tử từ tính 
chất của các cấu tử nguyên chất là không chính xác. 

Trong thực tế, nhiều hệ đa cấu tử trong công nghiệp có thể được 


xem là gần lý tưởng trong pha lỏng. Điều này đúng với hỗn hợp các cấu 


hidrocarbon thơm có nhiệt độ sôi thấp. Trong những trường hợp này có 
thể áp đụng định luật Raoult. Với hỗn hợp có các cấu tử Á, B,C,..., tại 
nhiệt độ không đổi: 


ĐA =PA#A; PDp =Ppn*p;  P; = frx,...Dy = Đrxy (7.17) 
và nếu pha hơi lý tưởng: 
lị = ĐA +Dp +PƑ +... p} =Yp" (7.18) 


vì: TA = ĐẠ (P,..., với cấu tử jJ bất kỳ 
x— B7 TJx} 
ở; “=—=—= 
Ƒ sp S`Px (7.19) 


Độ bay hơi tương đối của hai chất tạo nên dung dịch lý tưởng 


được xác định theo (7.7), vậy với độ bay hơi tương đối của chất theo 
chất C là: : 
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P 


chia tử và mẫu số của (7.18) cho P,, với œoc = 1, ta được: 


Vy _ %JcX = % 7X; (7.21) 
Œ%AC^A + pc*XB +*œ + %pc*Xp l s«« œ #4 


Dạng phương trình (7.21) tiện lợi hơn (7.19) để tính thành phần 
các cấu tử vì, so với áp suất hơi, độ bay hơi tương đối biến đổi ít hơn 
theo nhiệt độ. * 

Ví dụ 7.38: Một hỗn bợp lỏng có 50% mol bénzen, 2ð% mol toluen, và 
25% mol o.xylen. Ở áp suất 1 am, tính nhiệt độ sôi và thành phần của 
pha hơi cân bằng. Hỗn hợp được xem là lý tưởng. 

Giải: Bằng cách dọ dẫm, ta tính nhiệt độ sôi của hỗn hợp là nhiệt độ 
tại đó tổng áp suất riêng phần của các cấu tử bằng áp suất đã cho, 
1a¿m. Bảng sau cho thấy ở 90°C, tổng các áp suất riêng phần bằng 760 
mmnHg. Do đó, nhiệt độ sôi của hỗn hợp là 95°C, từ đó tính được thành 
phần pha hơi: 


Nhiệt độ =z 90°C Nhiệt độ = __ Nhiệđộm95C  - 
Em 
mmHq P, mmHqg 


0850| 1030 | 515 | 1200 _ 
| Tolusn |025|  4io | 1026 | 
Loxylen |025| 140 | 350 | 166 _ 


_— — se 


Nếu tính theo độ bay hơi tương đối, chọn toluen làm căn bản (bất 
kỳ), y” được tính theo (7.21) như sau. 


(Để ý rằng các giá trị y` tính được ở đây bằng với các giá trị tính 
được ở nhiệt độ đúng 95°C) 


1030/410=2,51 | 2,51x0,5=1,255 ¡| 1,255/1,5905=0,789 





—— | ' B60 | 0,157 
_ 0342 | 0.0855 = 0887 





Để tính thành phần pha lỏng cân bằng với thành - pha hơi và 
điểm sương cho trước, áp dụng định luật Raoult cho cấu tử ¿. 
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_ PJ h bn : _y2/ŒJc_ ' (7.29) 
* Đ S0 /ø) /œ) 


và . ~ 3x = 10 | 
Tru:g trường hợp không áp dụng được định luật khí lý tưởng, 
dùng fugacity thay cho áp suất hơi và áp suất tổng. 


7.4 CHƯNG 0ẤT LIÊN TỤC HỖN HP HAI CẤU TỬ 


Chưng cất liên tục hỗn. hợp hai cấu tử là quá trình được thực 
hiện liên tục, nghịch đòng, nhiều đoạn. Với hỗn hợp hai cấu tử không 
có điểm đẳng phí thì phương pháp này cho ta thu hồi được hai sản 
phẩm có độ tình khiết mong muốn. 

Hơi Thiết bị 
ngưnc tụ 












Làm nguội 


'—=—— .. 


Dòng hoàn lưu 


Sản phẩm đỉnh 


»# 
KB È = Bơm hoàn lưu 
$_ [ 





Mâm nhập liệu 


h đc —>—= = “Hơi đốt (hơi nước) 


Nước ngưng 
Bẫy hơi 





- 'Thiết bị 


, | làm nguội 
.{ Sản phẩm 


Hình 7.9œ: Hệ thống tháp chưng cất 
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Sơ đỏ một hệ thống chưng cất liên tục được trình bày trên hình 
7.9a, trong đó nhập liệu được đưa vào tại một vị trí thích hợp trên 
tháp. Phần trên vị trí nhập liệu gọi là phần cất, phần dưới gọi là phần 
chưng. Pha lỏng chuyển động trong phần cất từ trên xuống do dòng 
hoàn lưu từ đỉnh tháp. Dòng hoàn lưu và dòng sản phẩm đỉnh (có thể 
là pha lỏng hoặc hơi) là đo pha hơi ở đỉnh ngưng tụ lại chứa nhiều cấu 
tử đễ bay hơi. Pha lỏng chuyển động trong phân chưng càng xuống dưới 
càng giảm nồng độ, cấu tử dễ bay hơi vì đã bị pha hơi tạo nên từ nổi 
đưn lôi cuốn cấu tử dễ bay hơi. Chất lỏng lấy ra từ nổi đun gọi là sản 
phẩm đáy chứa nhiều cấu tử khó bay hơi. Bên trong tháp, pha lỗng và 
pha hơi luôn luôn ở nhiệt độ sôi và nhiệt độ ngưng tụ (điểm sương), do 
đó, nhiệt độ cao nhất là tại đáy và thấp nhất là tại đỉnh. 

Độ tinh khiết của sản phẩm đỉnh và sắn phẩm đáy tùy thuộc trên 
tỉ số lồng/khí đi trong tháp và số mâm lý thuyết của tháp. Ở đây ta sẽ 
xét đến mối quan hệ giữa hai yếu tố này. Đường kính tháp phụ thuộc 
vào lưu lượng các pha như đã trình bày trong chương 5. 


Cân bằng nhiệt lượng tổng quát : 


'Xét các mâm trong tháp là mâm lý tưởng và được đánh số từ đỉnh 
xuống, chỉ số của ký hiệu dòng cho biết mâm đòng đó đi ra. Ví dụ, „ 


là suất lượng (moi/s) pha lỏng đi ra từ mâm thứ ø. Ký hiệu gạch trên . 
để chỉ dòng đi trong phần chưng. Sản phẩm đỉnh có thể ở trạng thái 
lỏng, hơi hoặc hỗn hợp. Tuy nhiên, dòng hoàn lưu phải ở trạng thái 
lông. Định nghĩa tỉ số hoàn lưu (ngoai) là số mol của dòng hoàn lưu 
chia cho số mol sản phẩm đỉnh: 


L 
= —= (7.23) 
- + ÝŸ `. 
Xét thiết bị ngưng tụ, bao hình 7 (H.7.9b), cân bằng vật chất tổng 


.cộng là: 
G = D+E, (1.24) 


G = D+RD=D(R+1) (7.25) 


với cấu tử A: Gii = Dzp + L¿#¿ (7.26) 
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TB ngưng 
Qv !ụ, kW 
phẩm đỉnh 
D moles/hr 
*¿ 
Họ 
Nhập liệu 
F moles/hr 
Tển thất nhiệt 
Qụ 
nhiệt, kW 
JV: 
Nồi đun, kW Sản phẩm đáy 
W moles/hr 


Hình 7.96: Cân bằng uật chất - năng lượng cho tháp chưng cất 


Phương trình (7.34) và (7.26) được dùng để xác định suất lượng 
và thành phần các dòng ở đỉnh tháp. 


Cân bằng nhiệt lượng cho bao (H.7.9b.]) 
GiHẹ, = Q.+L. Hạ, +DHp (7.237) 
Q. = DltDHe -KH ~HpÌ (7.28) 
Phương trình trên được dùng để tính nhiệt tải của thiết bị ngưng 


tụ. Nhiệt tải do nổi đun cung cấp được xác định từ phương trình cân 
_ bằng nhiệt lượng cho toàn bộ tháp, bao (H.7.9b.II), 


.§p = DHp+WH,„+Q.+Q, ~FH, (7.29) 
trong đó Q„ là nhiệt tổn thất ra môi trường ngoài. Để tiết kiệm 
năng lượng, có thể cho dòng sản phẩm đáy ở nhiệt độ sôi trao đổi 
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nhiệt với dòng nhập liệu, hoặc dòng nhập liệu làm môi trường lạnh 
để ngưng tụ hơi trong thiết bị ngưng tụ nhằm gia nhiệt nhập liệu 
trước khi vào tháp. 

Có hai phương pháp để thiết lập sự quan hệ giữa số mâm lý 
thuyết, tỉ số lỏng/hơi và nồng độ các dòng sản phẩm 

1- Phương phúp Ponchon - Squorit: sử dụng giản đỗ Hxy và xy, 
có thể áp dụng được trong mọi trường hợp, tuy nhiên cần có đủ các 
dữ kiện về nhiệt. 

2- Phương phúp Mc Cabe - Thiele: sử dụng giản đồ xy, ít rườm rà 
hơn phương pháp trên, thích hợp trong một số trường hợp. 


2.4.1 Phương pháp Ponchon - Savarit (giả sử rằng nhiệt tổn thất 
không đáng kề) 
Phần cất: Xét mâm thứ n, bao (H.7.9b.IH) 
Cân bằng vật chất tổng cộng: 


Ga =11V4Ð (7.30) 
.Cân bằng cấu tử A: : 

G.+t12a+i = 1a +Đzp (7.31) 

Gn+1Yn+ì TỦaX„ = DZp (7.32) 


Vế trái của (7.87) biểu diễn sự sai biệt suất lượng cấu tử A lên - 
xuống bằng với dòng cấu tử A có suất lượng không đổi ra khỏi tháp: 
trong dòng sản phẩm đỉnh. Giá trị này không phụ thuộc vào vị trí 
mâm trong phần cất. Cân bằng nhiệt lượng, bao bình IHI, với nhiệt 
tốn thất không đáng kể. 

Ga.11e, n+ì ” hạ H +@. + DHp (7.38) 


Đặt Q' là lượng nhiệt lấy ra ở thiết bị ngưng tụ và đông sản 
phẩm đỉnh cho mỗi mol sản phẩm đỉnh: 


Q' = _ = tu, (17.34) 


và (7.38) được viết lại là: | 
G.+.oxav¬L/H,, s ĐỒ" (7.35) 


Vế trái (7.35) biểu diễn đòng nhiệt đi lên - dòng nhiệt ổi xuống 
bằng dòng nhiệt lấy ra ở đỉnh tháp. 
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Khử Ð giữa các Phương trình (7.30) và (7.31) và giữa (7.32) và 
(7.35) được: 


SA... . CÁ TAY _ — (7.36) 


Tỉ số Ln/G„.¡ được gọi là tỉ số hoàn lưu bên trong tháp. 

Trên giản đồ Hxy, (7.36) là phương trình của đường thẳng qua 
các điểm G„,1(„„„le,„„q); "Ea Hịn) và Ap. Điểm Ap gọi là điểm 
sai biệt trong phần cất. | 


Trên giản đồ xy, hai vế trái của (7.36) là phương trình của đường 
thẳng có hệ số góc L„/G„.; và qua hai điểm (x„,y„,„) và ( = y = =Zp). 





ø' « Xn x #o 1,0 
Hình 7.10: Xác đị::h số mâm lý thuyết cho phản cất, ngưng tụ 
hoàn toàa, hoàn lưu dưới điểm sôi 
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Cả hai giản đổ trên được vẽ trên hình 7.10 cho trường hợp 
ngưng tụ hoàn toàn. Dòng sản phẩm đỉnh ÐD và dòng hoàn lưu L„ có 


cùng tọa độ nên được biểu diễn bởi điểm D. Nếu là lỏng bão hòa Ð sẽ 
nằm trên đường ïí„ theo z. Trên hình vẽ cho thấy D' ở trạng thái 
_lổng dưới bão hòa. Đòng hơi bão hòa G, từ mâm trên cùng đi vào 
thiết bị ngưng tụ để ngưng tụ hoàn toàn có cùng thành phần với 
L„và D. Pha lỏng Lị rời mâm lý thuyết số 1 ở trạng thái cân bằng 
với GŒ, nên lạ và G¡ nối với nhau bởi đối tuyến 1 biểu điễn mâm lý 
thuyết số 1. Vì (7.36) áp dụng cho các mâm bất kỳ trong phần cất 
nên G„ được xác định bằng cách nối Ap với ñ; cắt đường enthalpy 
hơi bão hòa cho ta điểm G;, đối tuyến 2 nối G; và L¿,.. Như vậy 
các đối tuyến khác nhau (mỗi đối tuyến biểu diễn các dòng ra khỏi 
một mâm lý thuyết) và các đường xuất phát từ Ap cho ta sự biến đổi - 
nồng độ pha lỏng, pha hơi qua mỗi mâm. Các đường kéo dài từ A„, 
cắt các đường Hạy và H;x tại các điểm P, đoạn CP là đường làm 
việc qua điểm + = y = zp. Trên giản đồ jxy là các đối tuyến, trên 
giảr đô xy là tam giác CMP, biểu diễn một mâm lý thuyết. Số mâm 
lý thuyết trong phần cất được xác định như vậy cho đến vị trí mâm 
nhập liệu. Tại mâm bất kỳ thứ n (so sánh với hình 7.8), tỉ số L„/G„„ 


được cho bởi tỉ số hai độ đài ApG,,/ApL„ trên giản đồ Hxy hoặc hệ 
số góc của dây cung trên đồ thị xy. Thay (7.30) vào (7.36) được: 
_ lạ „ Hena=€, _ J„aTZp (7.37) 
bạ+Ð Hr,„¬9@' X„ ~=Zp 
hay: L2 = _Q9~Ho„an = #Dp ~TỞn+1 (7.38) 
D Họ xì -H Xn+1l “Ấn 
Áp dụng (7.38) vào mâm trên cùng có dòng hoàn lưu 1„, ta được 
tỉ số hoàn lưu: | 
1 = Án _ = ADŒ — ADG: 
D Hạ, -Hịụ, „ _ GIb, GD 








(7.39) 


| 
| 


Với một tỉ số hoàn lưu cho trước, tỉ số hai độ dài của (7.39; được 
dùng để xác định Ap thẳng đứng trên hình 7.10 và tung độ Q' của 


Áp sau đó được dùng để tính nhiệt tải của thiết bị ngưng tụ. 
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Hình 7.11: Ngưng tụ không hoàn toàn. 

Trong một số trường hợp, hơi ra ở đỉnh không được ngưng tụ 
hoàn toàn, như trong hình 7.11. Sản phẩm Ð được lấy ra ở đạng hơi 
bão hòa, phần lỏng ngưng tụ được cho hoàn lưu. Điểm Ap được vẽ tại 
hoành độ yp tương ứng với thành phần hơi sản phẩm đỉnh. Giả sử 
rằng quá trình ngưng tụ đạt cân bằng, dòng hoàn lưu L„ cân bằng 
với D (đối tuyến C). G, được xác định bằng cách vẽ đoạn Ap H„... 
Trên giản đồ xy, đoạn MN biểu diễn quá trình ngưng tụ cân bằng 
(giao đòng). Tỉ số hoàn lưu R = 1„/D = đoạn ÂpG,/đoạn G\L„ (7.39). 


Ta thấy rằng ngưng tụ cân bằng cho ta tương đương một mâm lý 
thuyết của phần cất. 


Phân chưng: Xét bao hình (H.7.9b.[V) cân bằng vật chất cho 


mâm bất kỳ thứm: L„ = G„ii+W (7.40) 
với cấu tỬA + Lmx„ = Ởma.y„+Wx, (7.41) 
hay LIÊM —. +1 = W*„ (7.42) 


Vế trái (7.42) biểu diễn sự sai biệt suất lượng cấu tử A xuống - 
lên bằng với dòng cấu tử A có suất lượng không đổi ra khỏi tháp 
trong dòng sản phẩm đáy. Cân bằng nhiệt lượng: : 
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LuHry„+€Qp = G„a Hạ, ,+~WH (7.43) 


Œ m+1 tù 


Định nghĩa Q@” là dòng nhiệt lấy ra ở đáy tính cho mỗi mol sản 
phẩm đáy: 


- WH,„- Qp = H„,-<* (7.44) 
wW | W 


do đó: LmHpm~Gmà fg „à = WWQ" (1.45) 


Q" 


¿m+1 
Vế trái của (7.45) biểu diễn dòng nhiệt đi xuống - dòng nhiệt ởi 
lên bằng với dòng nhiệt không đổi đi ra ở đáy tháp chưng cất. 
Khử W giữa các phương trìrh (7.40) và (7.41), giữa (7.42) và 
(7.45), ta được: 


Ủm = Ÿm+1 ~ Ấ„ == TÍG.m+1 =4 (7.46) 


Cu Go - Ẩx “Sg Hr„y-Q" 

Trên giản đồ 77xy, (7.46) là phương trình của đường thẳng qua 
các điểm GmatY„u.,Efe m.i)i,Em(X„,Hr„) và A„(x„@Q"). Điểm A, 
gọi là điểm sai biệt phần chưng. Trên giản đồ xy, (7.46) biểu diễn 
đường thẳng có hệ số góc 1„/G„:+ qua các điểm (x„,y„,¡) Và x =3 = x„). 
Những đường thẳng này được vẽ trên hình 7.12. 

Vì (7.46) có thể được áp dụng vào tất cả các mâm của phần 
` chưng. Đường thẳng kẻ từ ỚN,+ (hơi rời nồi đun vào maâm cuối cùng 
của tháp) tới A„ cắt đường H,x tại Ù„, (pha lỏng rời mâm cuối cùng 
vào nổi đun). Pha hơi Ớx, rời mâm cuối cùng cân bằng với pha lỏng 
và được xác định bởi đối tuyến ,. Các đối tuyến chiếu xuống giản 
đổ xy tương ứng với một điểm trên đường cần bằng, và các đường qua 
A„ cho điểm T chẳng hạn trên đường làm việc: 

Thay (7.40) và (7.46) 

No” Ÿm +1 ~Xư 


mm _ up, Nào ARNNN - WỆ......: TH nu... (7.47) 
W mài TT Ÿm +1 —Ym 


Giản đồ được vẽ cho trường hợp nồi đun như hình 7.9b), trong đó 
hơi rời nổi đun cân bằng với dòng sản phẩm đáy, như vậy nồi đun 
xem như tương đương một mâm: lý thuyết (đối tuyến Ö) (H.7.12).. 


-~.—— 


196 : CL../ƠNG 7 





0 Xy Xm 1,0 
Hình 7.12: Xác định số mâm lý thuyết cho phân chưng : 
Số mâm lý thuyết cho phần chưng được xác định trên đồ thị Hxy 
bằng các đường vẽ từ A,„ và các đối tuyến, mỗi đối tuyến tương ứng 
một mâm lý thuyết. Trên giản đồ xy, các tia bất kỳ từ A,„ cắt đường 
H,x và Họy, hoành độ các giao điểm này trên tọa độ xy cho ta 
điểm nằm trên đường làm việc và số mâm lý thuyết được xác định 


bằng cách vẽ đường bậc thang giữa đường làm việc và đường cân 
bằng. 


Toàn bộ tháp chưng cất: Xét bao hình (H.7.9b.II), cân bằng 
vật chất cho toàn bộ tháp chưng cất: 


#=D+VW : (7.48) 
với cấu tửÁ:  Fz„ = Dzp+Wx,„ | (7.49) 
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Phương trình (7.29) là phương trình cân bằng nhiệt lượng tổng 
quát. Giả sử không có nhiệt tổn thất (Q;„ =0), thay các piểu thức 


định nghĩa S' và Q7 vào (7.29), ta được: 
FƑH„ = DQ+¬WeQ" (7.50) 


„ˆ 
Kh F giữa các phương trình (7.48), (7.49) và (7.50): 








D Zy — - Hpẹ " Q" 
= (7.51) 
W Zp~*r Q—Hg 1 


Đây là phương trình của đường thẳng trên tọa độ Hxy qua các 
điểm Ap(zp,Q% F(xp,Hp) và A„(x„,Q") và như hình 7.13 cho thấy. 


Nói cách khác: 
(7.52) 





0 Zw #r x ?p 


Hình 7.13: Toàn bộ tháp chưng cất. Nhập liệu dưới điểm sôi 
0uà ngưng tụ hoàn toàn 
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Vị trí điểm Ƒ biểu diễn dòng nhập liệu (nồng độ, trạng thái 
nhiệt), trên hình 7.16 nhập liệu là lỏng đưới điểm sôi. Trong những 
trường hợp khác, #' có thể là lỏng hoặc hơi bão hòa, hỗn hợp lỏng - hơi 
hay hơi quá nhiệt. Dù ở trường hợp nào thì hai điểm A p› A„ và F luôn 
luôn thắng hàng. _ 

Xác định số mâm lý thuyết cho toàn tháp: Xác định điểm 
Fp,Hy), các hoành độ zp và x„ trên đồ thị Hxy, Ap được xác định 
trên đường x=zp bằng cách tính Q“ hay bằng tỉ số hai độ dài của 
phương trình (7.39) khi biết tỉ số hoàn lưu #. Đường Ap# kéo dài cắt 
đường +z=z+„ tại điểm A„ mà tung độ của nó được dùng để tính p. 
Các đường ngẫu nhiên Ap# sẽ cho ta đường làm việc phần cất trên tọa 
độ xy, các đường ngẫu nhiên A„V sẽ cho ta đường làm việc phần chưng 
trên đổ thị xy. Hai đường làm việc cắt nhau tại Mf liên hệ với đường 
ApFA„. Số mâm lý thuyết được xác định bằng cách vẽ đường bậc 
thang giữa đường làm việc và đường cân bằng bắt đầu từ x = y = Zp 
(hay từ x = y = +„), mỗi bậc thang biểu diễn một mâm lý thuyết. 
Đường bậc thang thay đổi đường làm việc khi chuyển từ phần cất sang 
phần chưng tại mâm nhập liệu. 

Suất lượng pha lỏng, pha hơi qua mỗi mâm được tính theo các tỉ 


số độ dài trên đổ thị Hxy (các phương trình (7.36), (7.37), (7.46) và 
(1.41)). 


7.4.2 Phương pháp Mc Cabe - Thiele 


Phương pháp Mc Cabe - Thiele đơn giản hơn và không cần đữ 
kiện nhiệt để xác định giản đồ Hxy, thích hợp cho nhiều trường hợp có 
tốn thất nhiệt và nhiệt dung dịch không lớn. Cơ sở của phương pháp 
này là xem gần đúng đường làm việc của phần chưng và phần cất là 
đường thẳng (xem phần 7.3.4) 


Phân cất - Ngưng tụ hoàn toàn - Hoàn lưu ở điểm sôi 

Trong trường hợp này, thiết bị ngưng tụ hóa lỏng hoàn toàn dòng 
hơi ra ở đỉnh G¡ thành lồng bão hòa 1„ và D có # =#p =#„. Do suất 
lượng của dòng lỏng, 7, mol⁄s, và của dòng hơi, G mo1/s, không đổi qua 
mỗi mâm của phẩn cất nên không cần có chỉ số dưới ký hiệu. Tuy 


nhiên, thành phần của mỗi dòng thay đổi qua mỗi mâm. Pha hơi có 
thành phần y„ rời mâm lý thuyết thứ rø ở trạng thái cân bằng với pha 
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lồng có thành phần x„ rời mâm lý thuyết thứ n. Điểm (x„, y„) sẽ nằm 
trên đường cân bằng của giản đồ xy. Cân bằng vật chất cho bao hình 


trên hình 7.14: 
G 


L+D= D41) vì L=E, (7.58) 
với cấu tử A:  GŒy„\¡ = Lx„+Dxp (7.54) 
Từ đó rút ra phương trình đường làm việc cho phần cất: 





L D 
jMxút ” G ”h"qg”n (7.55) 
R *Xp 
s“ BnG 7.B6 
Tin Z NT N 841 (0.06) 
Xọ 





Ấn E : Xq Xa= 
phân mol A trong pha lỗng 
b) 


a) 
Hình 7.14: Phương pháp Mc Cabe - Thiele cho phần cất 


Đây là phương trình đường thẳng trên tọa độ xy, liên hệ giữa 
nồng độ của hai pha vào và ra khỏi một mâm thứ n bất kỳ có hệ số góc 
là 1L⁄G = R/( + 1) và tung độ gốc là xp/(Œ + 1). Khi x„=zp thì 
„.¡ =#p cho thấy đường thẳng đi qua điểm D( = y = ~p) nằm trên 
đường 45°. Điểm này và điểm tung độ gốc giúp ta xác định đễ dàng 
đường làm việc phần cất. | 

Khi vẽ đường cân bằng, giả sử rằng áp suất không đối trong cả 
tháp. Nếu cần thiết, xác định độ giảm áp qua mỗi mâm để điều chỉnh 
đường cân bằng khi tính số mâm thực. Quá trình tính toán được thực 
hiện bằng dọ đẫm. Thông thường việc điều chỉnh chỉ cần thiết khi quá 
trình chưng cất được thực hiện ở áp suất rất thấp. TA. 
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Phần chưng 

Hơi rời nồi đun cân bằng với sản phẩm đáy. 

Xét mâm lý thuyết thứ m trong phần chưng, suất lượng pha lỏng 
È và pha hơi G khêng đổi khi đi qua mỗi mâm nhưng không nhất 
thiết bằng với L, G trong phần cất. Cân bằng vật chất tổng cộng: 


| L =G+W (7.57) 

với cấu tửA: — Lx„ = Gy„ui+Wx, : _ (7.58) 
từí đó rút ra phương trình đường làm việc cho phần chưng: | 

L W 
3 m+1 = j”” =œ °» (7.59) 
T W 
mi ” X„mẹ — ==———'—#XỤ _ 7.60 
HN: Lan xế 


Đây là phương trình đường thẳng có hệ số góc bằng 7⁄G = I/Œ.—~W) 
và khi x„ =x„ thì y„,¡ =x„ nên đường thẳng đi qua điểm W(x = y = x„) 
trên đường 45°. Nếu pha hơi rời nổi đưn ở trạng thái cân bàng với 
dòng sản phẩm đáy thì bậc thang cuối cùng biểu diễn nổi đun. 





-< 

3 
+ 
=& 


4 f7 


y x phân mol A trong pha hơi 





Xự Xqp Lê. 


: y = phân moi A trọng pha lỏng 
Hình 7.1ã: Phương pháp Mc Cabe - Thiele cho phần chưng 


7.4.3 Các yếu tố ảnh hưởng 


Đòng nhộp liệu 

1- Trạng thái nhiệt của dòng nhập liệu 

Ở đây ta khảo sát xem việc đưa dòng nhập liệu vào tháp sẽ ảnh 
hưởng như thế nào lên sự biến đổi hệ số góc của các đường làm việc 
và do œ6 ảnh hưởng lên số mâm lý thuyết. 
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Nhập Tiệu 
F Qz yg Hạp 
Z Lư xg Huz: 


Hy 





Hình 7.16: Nhập liệu uào tháp 


Xét phần tháp tại mâm nhập liệu có dòng nhập liệu đưa từ ngoài 
vào (H.7.16). Suất lượng của các dòng lỏng, hơi đi trong tháp sẽ thay 
đổi đột ngột khi qua mâm nhập liệu vì dòng nhập liệu đưa vào có thể ở 
trạng thái lỏng, hơi hoặc cả hai. Ví dụ, nếu nhập liệu là lỏng bão hòa 
thì L sẽ bằng L + Ƒ. Cân bằng vật chất tổng cộng tại mâm nhập liệu: 


F+L+G = L+G ` — (7,61) 
Cân bằng nhiệt lượng: | 
FHy+LH,r+G. Hạ = LH¿,++GHẠ; (7.62) 


Pha lỏng và pha hơi đi trong tháp luôn luôn ở trạng thái bão hòa, 
nên có thể xem enthalpy mol của pha lỏng, pha hơi đi qua mâm nhập 
liệu là không đổi vì nhiệt độ và thành phần thay đổi không nhiều qua 
một mâm. Do đó: 


Hẹ„r = Ha,r= Hạ và Hụ,, =H,, = Hụ 


Phương trình (7.62) trở thành: 
(L-L)H;, = (G-G) Họ + FHp (7.68) 
Kết hợp với (7.61), ta được: 
L-L „ Ho-Hạ 
Fr Hạ -Hị 


Đại lượng q được định nghĩa là tỉ số giữa nhiệt cần thiết để biến 
đổi 1 mol nhập liệu từ trạng thái ban đầu ra thành hơi bão hòa với 
ẩn nhiệt bốc hơi mol #i¿ - H;. Nhập liệu khi vào tháp có thể ở trạng 


thái nhiệt bất kỳ từ lỏng đưới điểm sôi đến hơi quá nhiệt và tương 


mg (7.64) 
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ứng với mỗi trạng thái nhiệt là có một giá trị g. Giá trị cho những 
trường hợp tiêu biểu được cho trong bảng 7.1. 
Bảng 7.1: Trạng thái của nhập liệu 


Điều kiện G; Lạ | Hẹz HH 
nhập liệu mols - | mols[ d'moi 
Lỏng dưới 














Kết hợp (7.61) và (7.64): 
G-G = F (qg-1) (7.65) 


. Phương trình (7.65) được dùng để xác định G 


Phương trình (7.ð4) và (7.58) được viết lại để xác định tọa độ 
giao điểm của hai đường làm việc: 


yG = Lx+ Dzp (7.66a) 
„G = Lxz—W, (7.66b) 

Trừ hai vế hai phương trình: 
(G~@) y = (L~1)x~(Wx„ + Đzp) (7.67) 


Theo phương trình (7.49) cân bằng vật chất tổng cộng cho toàn tháp: 


2z = Đzp +, 
Thay các phương trình (7.54), (7.69), (7.70) vào (7.73), ta được: 


Ÿ = -2_x »> — (7.68) 

___ g1 q-l 
Như vậy tập hợp các giao điểm của hai đường làm việc là đường 
thẳng gọi là đường nhập liệu có phương trình (7.68) với hệ số góc là 
@/(q~1) và vì x= zp thì y = zr nên đường nhập liệu đi qua điểm 
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F( = y = zz) nằm trên đường 4ð°. Khoảng giá trị cho ở bảng 7.1 và 
hình 7.17 biểu điễn các đường nhập liệu tiêu biểu. | 

2- Vị trí mâm nhập liệu 

Để xác định số mâm lý thuyết ta phải xác định ba đường thẳng 
gồm hai đường làm việc và đường nhập liệu như sau: 

. Vẽ đường làm việc phần cất. theo phương trình (7.56) 

. Vẽ đường nhập liệu theo phương trình (7.68) 

. Vẽ đường làm việc phần chưng qua điểm WŒx = y = x„) và giao 
điểm đường nhập liệu với đường làm việc phần cất. 





Lỏng dưới 
điểm sôi 
Lòng sôi 


Lòng - Hơi 


phân mol A trong pha hơi 


Xọ 


x = phân mol A trong pha lỏng 
Hình 7.17: Vị trí các đường nhập liệu 





G 
L È LẺ "...- L3 
| ‡ là h 
Ï Ũ IÍ ) 
F _Ï 'ị{ F Z1 
 ƒ 
— Ì L6 Ú h + ị 
LÔ 8  Šä L 6 
a) b) c) 


Hình 7.18: Sự thay đổi của pha lỏng, pha hơi qua mâm nhập liệu tùy 
thuộc trạng thái nhiệt của dòng nhập liệu 
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c) tốt ưu 





Hình 7.19: VỊ trí mâm nhập liệu. 
g) Mâm nhập liệu dưới u‡ trí thích hợp : 
b) Mâm nhập liệu trên 0‡ trí thích hợp | 
©) Mâm nhập liệu ở 0u trí thích hợp _ 
‹ Vẽ đường bậc thang xác định số mâm lý thuyết. 
Vị trí của mâm nhập liệu được xác định ngay tại bậc thang qua 
_ giao điểm hai đường làm việc. Nhập liệu được đưa vào mâm trên hay 


đưới mâm nhập liệu thích hợp thì số mâm lý thuyết cho quá trình 
chưng cất đã định trước sẽ nhiều hơn. 


Dòng hoàn ltài 

1- Tăng tỉ số hoàn lưu R 

Khi tỉ số hoàn lưu #= E„/D tăng thì điểm Ap trên hình 7.18 sẽ 
di chuyến lên trên. Vì A„,,A„ luôn luôn thẳng hàng nên khi # tăng 
thì A„ sẽ đi ch tyển xuống dưới. Sự thay đổi này làm tăng tỉ số L„/G„„ 
và làm giảm L„/C„.¡ và các đường làm việc trên giản đồ xy sẽ tiến 
gần lại đường 45°. Do đó, số mâm lý thuyết sẽ ít hơn nhưng 
Q.,Qp,L„G đều tăng. Bề mặt truyền nhiệt của thiết bị ngưng tụ và nổi 
đun, tiết diện tháp cũng tăng để phù hợp với sự gia tăng tải trọng 
trong tháp. Cuối cùng khi # —>œ, L„/Gvì = LmfGa¿i =1 các đường làm 


việc trùng với đường 4ð°, trên giản đồ Hxy các điểm A sẽ ra vô cực và 
số mâm lý thuyết sẽ là tối thiểu Mạin‹ Điều này xảy ra khi không lấy 


ra sản phẩm đính, đáy và không có dòng nhập liệu vào tháp. 
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VU U J” __.._——_— —=———-——— nen 


Độ bay hơi tương đối không đổi 
Khi độ bay hơi tương đối có thể xem như không đổi, áp dụng 
phương trình (7.2) vào sản phẩm đáy. 





Tư _ Tự 
———- = Œ (7.69) 
1—%„ #1—#xự _ 


với œ„„ là độ bay hơi tương đối được xác định tại nôi đun. Khi hoàn lưu 
hoàn toàn, đường làm việc trùng với đường 45°, do đó y„ =#N,„ 


ẨN„ Xu 

















Do đó = Ơ (7.70) 
1-£N, “1—#ự 
Tương tự tại mâm cuối cùng có độ bay hơi tương đối ơ„y„: 
x x 
JNu— - quy — TH = 0 .du——^— (7.71) 
b * JNạ ä l Ð Nụ š ỉ = XN, 
Tiếp tục như vậy cho đến mâm trên cùng của tháp: 
_# _ „ LÃB—. xứ: qys‹0y: © Hu—Ễ (7.72) 
1-»  l~*p LG NNG J9 
Nếu dùng giá trị trung bình của độ bay hơi tương đối: 
3D... gi?) ^v., (7.78) 
1- Xp _ 1 —%u 
ca 
hay NW„ +1 = llog XD.“ ~ˆ“#J/iogo, (7.74) 
1- Ÿnp Xụ 


Đây là phương trình Fenske được dùng để tính số mâm lý thuyết 
tối thiểu để cho sản phẩm đỉnh có nông độ xp và sản phẩm đáy có 
nông độ x„. Số 1 ở vế trái của (7.74) biểu điễn nồi đun. Biểu thức chỉ 
được dùng cho trường hợp hồn hợp gần lý tưởng. 

9- Tì số hoàn lưu tối thiểu ?È„ 


Tị số hoàn lưu tối thiểu với số mâm là vô cực cho một quá trình 
chưng cất xác định trước và tương ứng là nhiệt tải của nổi đun và thiết 
bị ngưng tụ là tối thiểu. Trên giản đồ Hxy, đó là đối tuyến khi kéo dài 
đi qua điểm F sẽ xác định Áp Và A„„.- Trên gián đổ xy, đường làm 


việc phần cất MAN đi qua giao điểm của đường nhập liệu và đường cân 
bằng sẽ ứng với tỉ số hoàn lưu tối thiếu. Cách xác định với các dạng 
đường cân bằng cho thấy trên hình 7.21. Khi nhập liệu ở trạng thái 
lỏng bão hòa, có thể được xác định theo biểu thức: 


_“ĩĂÄ.)ˆa Ngư“... 





* 
% — 
RB. - *Ê 3F 


ˆ (7.7B) 
yr ~*r 


với y„ là thành phần pha hơi cân bằng với zxz. 





Hình 7.20: Hoàn lưu toàn phần uà số mâm: lý thuyết tối thiểu 


h"h..ẮR 





a) 
Hình 7.21: Tỉ số hoàn lưu tối thiểu uà số mâm uô cực 
'8- Tỉ số hoàn lưu tối ưu _ 
Ứng với một tỉ số hoàn lưu bất kỳ giữa tỉ số hoàn lưu tối thiểu và 
hoàn lưu toàn phần sẽ cho số mâm lý thuyết giữa số mâm vồ cực và số 
mâm tối thiểu cho một quá trình chưng cất định trước như hình 7.92. 
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N 
N+! 
1,0 

Nạ 

N„+1 

Rạ 1,0 R 
R„+#1 R+1 


Hình 7.99: Mối quan hệ giữa tỉ số hoàn lu - số mâm lý thuyết 


Ti số hoàn lưu dùng để thiết 
kế là tỉ số hoàn lưu ứng với chi 
phí là thấp nhất, gọi là tỉ số hoàn 
lưu tối ưu (H.7.23). Khi tỉ số hoàn 
lưu là „, số mâm lý thuyết là vô 


cực, do đó, chi phí cố định là vô 
cực nhưng chi phí điểu hành 
(nhiệt, nước, công để bơm) là tối 
thiểu Khi # tăng số mâm sẽ 
giảm nhưng đường kính tháp 
tăng, thiết bị ngưng tụ, nồi đun, 
công để bơm cũng tăng theo. Chi 









Tổng chi phi 


điều hành 


Chí phí 
cố định 


Chi phí đồng/“năm 


Rm 


R z tỉ số hoàn lưu 
Hình 7.93: Tỉ số hoàn lưu tối đu 


phí cố định sẽ giảm đến mức tối thiểu rồi tăng đến vô cực khi hoàn lưu 
toàn phần. Lượng nhiệt và lượng nước sử dụng cũng tăng theo tỉ gố 
hoàn lưu. Tổng chỉ phí gồm chỉ phí cố định và chi phí điều hành sẽ đi 
qua điểm tối thiểu ứng với tỉ số hoàn lưu khi đó gọi là tối ưu. thông 
thường tỉ số hoàn lưu tối ưu bằng 1,2+ 1,ỗ l„. 


7.4.4 Hiệu suất mâm 


Hiệu suất mâm đã được trình bày trong chương 5. Hiệu suất mâm 
áp dụng trên giản đổ xy cho cả hai phương pháp xác định số mâm lý 
thuyết ở trên. Hiệu suất tống quát cho cả tháp E„ chỉ có ý nghĩa khi 
hiệu suất mâm #,;không đổi qua các mâm và đường cân bằng và 
đường làm việc là đường thẳng trong khoảng nồng độ đang xét. Giá trị 
E, để ước tính được xác định từ hình 5.18. 
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7.4.5 Nồi đun cho tháp chưng cất 


Nồi đun cho tháp chưng cất là thiết bị trao đổi nhiệt được đặt ở 
đáy tháp dùng để cung cấp nhiệt cho hệ thống. 






Hơi nước 





Nước "1 Sản phẩm đảy 
b) 
" 6€ Hơi nước 
Nước ngưng 
Sản eS) đáy 


Hơi nước 






Nước ngưng 


Sản phẩm đáy \_ Nước ngưng 


d) e) 
Hình 7.24: Các dạng nồi đun 
đ) Nồi hai uỏ; b) Nỗi đun bên trong; c) Nồi đun loại Kc¿tie 
ở) Nồi đun loại Thermo-s»phon; e) Nồi đun loại Thermo-syphon 


J#SOSP'  _.......__——__————— 

Hình 7.94a: Nếu tháp chưng cất có năng suất nhỏ, nổi đun có 
- thể là thiết bị trao đổi nhiệt loại hai vỏ với diện tích bề mặt trao 
đổi nhiệt nhỏ. 

Hình 7.94b: Một dạng khác là thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm đặt 
ở đáy tháp cho ta điện tích bề mặt trao đổi nhiệt lớn hơn. 

Hình 7.2ác: Với tháp chưng cất có năng suất lớn, nổi đun 
tường đặt ngoài và có hai nồi đun để luân phiên làm vệ sinh. Với 
chất tải nhiệt nóng đi trong ống, cho ta hơi đi vào tháp cân bằng 
với dòng sản phẩm đáy, do đó nổi dun được xem như tương đương 
với một mâm lý tưởng. 

Hình 7.24d: (thermosyphon đặt thẳng đứng) với chất tải nhiệt 
nóng đi ngoài ống, bốc hơi hoàn toàn phần lỏng đi vào nồi đun, do đó, 
tạo nên pha hơi có cùng thành phần với dòng sản phẩm đáy. Tuy 
nhiên, cách hoạt động như vậy dễ đóng cáu lên bể mặt truyền nhiệt 
trong ống nên trong thực tế pha lỏng chỉ được cho bốc hơi một phần 
nên dòng ra khỏi nổi đun là một hỗn hợp lỏng hơi. 

Hình 7.24e: nhận dòng lỏng từ mâm đáy và nó chỉ bốc hơi một phần. 

Trong hình 7.24, thời gian lưu của chất lỏng trong nồi đun là 
khoảng 5+ 10 phút để bốc hơi. Nỏi đun có thể được gia nhiệt bằng nơi 
nước, đầu truyền nhiệt hay những chất tải nhiệt nóng khác. Với những 
chất lỏng có nhiệt độ sôi cao, nồi đun có thể được đốt trực tiếp. 

7.4.6 Sử dụng hơi nước để cấp nhiệt trực tiếp cho đáy tháp 

Khi hỗn hợp đem chưng cất có chứa nước được lấy ra trong đồng 
sản phẩm đáy, cấu tử còn lại đễ bay hơi thì ta có thể sử dụng hơi nước 
để cấp nhiệt trực tiếp cho đáy tháp. Với nông độ sản phẩm đỉnh và tí 
số hoàn lưu không đổi, số mâm lý thuyết sẽ nhiều hơn nhưng giảm 
được chi phí cho chế tạo nồi đun và chỉ phí bảo trì, làm vệ sinh. 

Phần cất của tháp không bị ảnh hưởng bởi việc thay đổi điều kiện 
điểu hành này, tuy nhiên có thay đổi trong cân bằng vật chất và năng 
lượng tổng quát. Giả sử không có nhiệt tổn thất. 

F+GN,aì = D+W (7.76) 


Fzp = Dzp +Ỳ%, (7.77) 
DHp +WH,„ + Q, (7.78) 


FHp +GN,+1-Ho N„ 
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với GN,+1 là suất lượng mol của hơi nước đưa vào cáy tháp. Trên 
giản đồ Hxy, điểm sai biệt Ao cho phần cất không thay đổi. Điểm 
sai biệt A„ biểu diễn một dòng tưởng tượng đi ra ở đáy tháp: 


Âừ = ly uới = W-GN,t (7.79) 
Số 2? đáy thú Wx.. 
, 11.) na... .... sã 
° tổng số moi ra ở đáy tháp W~Œw,+ì 
Q"= tông lượng nhiệt lấy ra ở đáy tháp 


W Hự„ = „+1 He, „1 
tổng số moi ra ở đáy tháp W- GNs+1 


với: H> v ,; là enthalpy của hơi nước. Từ các biểu thức trên ta có: 
Ð 


G 


Ủm3„ —m+1ye =Â 


ấu (7.80) 
LH. mất a = A@Q" (7.81) 
đụ m;+ -_#* H +41” 5 
"^^... giun 
Gm-+t1 X„m 4A, Hy, -g 





Lu„=W - NHe Hơi nước 
Xự yz0 
a) 





Hình 7.2ã: Dùng hơi nước cấp nhiệt trực tiếp 
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Các phương trình trên được biểu điễn trên hình 7.28, dòng hơi 
đưa vào ở trạng thái hơi quá nhiệt. Nếu là hơi bão hòa, điểm sẽ 
trùng với điểm M. Trên giản đồ xy, các phương trình cân bằng vật 
chất là: 


F+@G =D+W (7.83) 
Fzy = Dzp+Wx, (7.84) 
cân bằng vật chất tại mâm thứ zn: 


Ủx„ = GYmua+W%y (7.85) 


vì L = W nên trong trường hợp này hệ số góc đường làm việc phần 
chưng là: 


I2 = —Jm+l - (7.86) 
Ÿ[ #u-#y, 


đường làm việc đi qua điểm (x = x„, y = 0) như trên hình 7.26. 

Nếu hơi nước GN, +1 đi vào đáy tháp là quá nhiệt, nó sẽ làm bốc 
hơi pha lỏng ở mâm X, để trở về trạng. thái bão hòa, do đó suất 
lượng mol pha hơi G đi trong phân chưng của tháp sẽ là 


HG.n,+ì ~ lÍG,sn 


TT ) (7.87) 


G = GN,+(1+ 


và: Ù = G~GN„«i +ÙN, ` (7.88) 
từ đó tính được tỉ số mol pha lỏng, pha hơi đi trong tháp. 


đường làm việc 
phần cất 


⁄5 đường nhập liệu 
F 


phần chưng 











No Zz 
Hình 7.26: Dùng hơi nước cấp nhiệt trực tiếp. 
Biểu diễn trên giản đồ xy 
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7.4.7 Thiết bị ngưng tụ 


Thiết bị ngưng tụ thường là một thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm. 
Nó có thể được đặt ở trên tháp để dòng hoàn lưu có thể tự chảy vào 
mâm trên cùng của tháp. Nhưng thông thường, để tiện trong việc xây 
dựng và làm vệ sinh, thiết bị ngưng tụ thường được đặt gần mặt đất và 
dùng bơm để đưa dòng hoàn lưu về đỉnh tháp. Điều này còn giúp cho 
việc điều khiển lưu lượng dòng hoàn lưu dễ dàng. 


Chất tải nhiệt lạnh là nước. Áp suất trong tháp đủ lớn để nước có 
thể làm ngưng tụ hoàn toàn hơi ra ở đỉnh với một sai biệt nhiệt độ 
thích hợp. Trong trường hợp này, chi phí điều hành tháp sẽ tăng theo 
áp suất làm việc. Với những sản phẩm rất dễ bay hơi thì phải dùng 
chất tải nhiệt lạnh có nhiệt độ rất thấp. 

Nếu sản phẩm đỉnh chỉ được ngưng tụ thành lỏng bão hòa thì nó 
phải được làm nguội tiếp xuống nhiệt độ thường trước khi đưa đi tổn 
trữ để tránh thất thoát do bay hơi. | 


7.4.8 Ngưng tụ một phần 


Đôi khi quá trình ngưng tụ xảy ra không hoàn toàn, nhất là trong 
trường hợp sản phẩm đỉnh có nhiệt độ sôi thấp nên khó ngưng tụ hoàn 
toàn. Trong trường hợp này hơi ra ở đỉnh vào thiết bị ngưng tụ được 
làm nguội đủ đế ngưng tụ cho dòng hoàn lưu 7„, dòng sản phẩm đỉnh 
lấy ra ở dạng hơi. 

Ngưng tụ không hoàn toàn có thể xảy ra theo những trường hợp sau: 

1- Nếu đủ thời gian tiếp xúc giữa hai pha lỏng hoàn lưu và hơi 
sản phẩm thì hai pha sẽ đạỸ trạng thái cân bằng và quá trình ngưng tụ 
là ngưng tụ cân bằng, thiết bị ngưng tụ xem như tương đương một mâm 
lý thuyết. | | 

2- Nếu pha lỏng được lấy ra ngay sau khi được tạo thành thì đó là 
quá trình ngưng tụ vi phân, 

đ- Nếu quá trình được làm lạnh nhanh khiến cho quá trình truyền 
khối giữa hai pha là không đáng kể, khi đó hai pha hầu như có cùng 
thành phần. : 

Trong trường hợp thứ nhất, thành phần yp và +z„, có thể được 


tính theo phương pháp ngưng tụ cân bằng như hình 7.27, Đường làm 
việc phần cất cho bởi cân bằng vật chất. 
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Hình 7.27: Ngưng tụ cân bằng 


Bao hình ï: G=L+DÐD (7.89) 

Œyad = Lz„+Đyp (7.90) 

Bao hình lÌ: Gy„ + xạ = Gyi tap (7.91) 
7.4.9 Dòng hoàn lưu nguội 


Nếu hơi ra ở đỉnh được ngưng tụ và làm nguội đến dưới nhiệt độ 
gôi nên đòng hoàn lưu cũng ở trạng thái dưới điểm sôi, do đó khi trở 


_ lại tháp đồng hoàn lưu sẽ cần một lượng nhiệt để đưa nhiệt độ lân đến 


nhiệt độ Sôi là LuCy, Mụ (Tụ, ~Tp), trong đó Tạ. và Tp lần lượt là 
nhiệt độ sôi và nhiệt độ thực của dòng hoàn lưu. Một lượng hơi trong 
tháp sẽ ngưng tụ là LạCy M„(Tp„; -T7p)M),„ và lượng hơi ngưng tụ 
này sẽ nhập với ; tạo thành đòng lỏng L đi vào mâm trên cùng của 
tháp. Do đó: 


L,Cu„Mụ (TRu — Tp) _ Dị „ CofuTpụy — Tạ) 


7.92 
PIN 0M), phOÔ 


L=dh+ 


Định nghĩa tỉ số hoàn lưu thực tế: 
L L 
R' - — = ——— (7.93 
D ) 
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và biếu thức tính RE“ theo Ê: 


B' = Rị„ CeMa(Tạụ =Tạ)) 
( 


TM }tp 


(7.94) 


Phương trình đường làm việc phần eất bây giờ: sẽ là: 


x 
#eh “ V1" * TT thNN 


7.5 TÍNH QUÁ TRÌNH CHƯNG EẤT BẰNG THÁP CHÊM 


Sơ đồ hệ thống chưng cất bằng tháp chêm được trình bày trên 
hình 7.28, suất lượng mol dựa trên một đơn vị tiết diện tháp, moi/s, m2. 
Xét một thể tích vi cấp tầng chêm có tiết điện là một đơn vị diện tích 
(m°), chiều cao là đZ0n), do đó có thể tích là ởZ(Œm) , điện tích bề mặt 
vật chêm là ađởZ (m2). Lượng cấu tử A trong pha khí đi vào thể tích vi 
cấp này là Gy (Œnol/s.m”), tốc độ truyền khối giữa hai pha là đ(Gy). 
Tương tự, tốc độ truyền khối trong pha lỏng là đ(1+). Trong quá trình 
chưng cất, L và Œ có thể xem như không đổi, quá trình truyền khối là 
nghịch dòng đẳng mol giữa hai pha, do đó W¿ =~-Wg ứnoi/s.m?). Thông 
lượng truyền khối là 








" d(Gy) _ l . d(Lx) _ ¿! 
NA = d2 hy (2; -?) = nđ2 = k„(x—x;) (7.86) 
dođó: Z„4= (“dZ- (”» đ6y) _ (=» dựa) (1.97) 


| G3) gya(y,—y) Ä*» k'a(x—x,) 
tương tự, ta có biểu thức tích phân cho phẩn chưng với giới hạn tích 
phân thích hợp. 


Với một điểm (z, y) bất kỳ trên đường làm việc, ta xác định được 
điểm (zx,,y,) trên đường cân bằng tại giao điểm với đoạn thẳng có hệ số 


góc ~È,/k, =—È'q/k,œ vẽ từ (x, y) (H.7.28). Với &,„ >&„, trở lực truyền khối 
nằm trong pha hơi, đo đó, xác định theo (,—y) chính xác hơn theo 
(x-x;), do đó tích phân (7.97) lấy cho pha khí. Với *#, < *„ thì lấy tích 
phân (7.97) cho pha lỏng. | 
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Xự X, XE Xo=Xa 





Hình 7.28: Chưng cất bằng tháp chêm 
Với L, GŒ không đổi trong mỗi phần của tháp, chiêu cao một đơn 
vị truyền khối là: 
H,g = ` Hụ, = = (7.98) 
kva hvữ 
có thể xem như không đổi (hoặc lấy giá trị trung bình trong mỗi phần 
của tháp). Do đó, phương trình (7.97) được viết là: 








Z. m lo N5 - H,g.NÑ¡c _ (7.99) 
‡ 
hoặc — Z„ = Hự —= - HN (7.100) 
đ ỉ 


và các biểu thức tương tự cho Z„„„„„. Để ý rằng hệ số truyền khối phụ 
thuộc trên suất lượng (khối lượng) của đòng mà đại lượng này thay đổi 
đáng kể theo vị trí tháp, mặc dù suất lượng mol không đổi, vì khối 
lượng mol thay đối theo nêng độ. Do đó, không nên xem ,„ và H,, là 
hằng số mà không có sự kiểm tra. 

Thông thường, đường cân bằng trong mỗi phần không thẳng để 
có thể sử dụng hệ số truyên khối tổng quát K, hoặc K,. Tuy nhiên, 
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trong trường hợp đường cân bằng có thể xem là đường thẳng trong một 
khoảng nồng độ thì ta có thể viết 
z› dy 








“ít E loa | TC — = Thoa - Noo (7.101) 
ý =# 
BS ĐH | Le cu Bế v sÂ (7.109) 
cát tOL ¬ ._ | 
1. ‹ 
trong đó: H.oq = Nó và Hy, = : (7.108) 
Kya . K;a 


với y ¬y là động lực truyền khối theo pha khí, x-x` là động lực 
truyền khối theo pha lỏng, và 





cÝ (7.104) 
» hy &y | 
¬ (7.105) 
K, mắh k 
Hocy = Hy + T~-Hụ | (7.106) 
L 
đo, _— H + "mGing (7.107) 


trong đó z là hệ số góc đường cân bằng thẳng. 


7.6 CHƯNG CẤT ĐƠN GIẢN 
1- Chưng cất đơn giản không hoàn lưu 


Chưng cất đơn giản, hay cân bằng, là quá trình có một giai đoạn 
trong đó pha lỏng được cho bốc hơi, pha hơi tạo nên luôn luôn ở trạng 
thái cân bằng với pha lỏng còn lại trong nổi, và sau đó đến thiết bị - 
ngưng tụ. Quá trình có thể thực hiện gián đoạn hoặc liên tục. Nếu thực 
hiện gián đoạn, nông độ pha hơi thu được sẽ giảm đần theo thời gian 
chưng cất, do đó, sản phẩm thường được chứa trong từng bình riêng 
biệt. Sau khi hoàn tất quá trình, chất lỏng trong nổi được tháo ra chứa 
nhiều cấu tử khó bay hơi. Nếu quá trình thực hiện liên tục, thành phần 
sản phẩm sẽ không đổi. 


ĐHNET CC... EW 


Hơi —m 





Nước ngung đến 
bẫy hơi 


Nói hai vỏ Thúng chứa sản phẩm 
Hình 7.99: Sơ đồ hệ thống chưng cất đơn giản 


Chưng cất đơn giản thường được ứng dụng trong những trường 
hợp sau: 

- Khi nhiệt độ sôi của hai cấu tử khác xa nhau. 

- Khi không đòi hỏi sản phẩm có độ tỉnh khiết cao. 

- Tách hỗn hợp lỏng ra khỏi tạp chất không bay hơi. 

- Tách sơ bộ hỗn hợp nhiều cấu tử. 

Xét quá trình chưng cất đơn giản hỗn hợp hai cấu tử A và B8 được 
thực hiện gián đoạn, như vậy thành phần và lượng sản phẩm luôn thay 
đổi theo thời gian. Giả sử tại thời điểm bất kỳ trong quá trình chưng 
cất, có L mol chất lỏng trong nồi có thành phần là x phần mol A và bốc 
hơi một lượng sản phẩm đỉnh là đD mol có thành phần là cân bằng với 
nêng độ pha lỏng. Ta có cân bằng vật chất như sau: 


 §ấmatngen | — SwMA — 


0 0 
y` dD 
d (Lx) = xdL + Ldx 
0= y dD = Ldx + xdL 













Số mol vào nối 
Sổ mol ra khồổi nỗi 














Số moi tích tụ 
Vào - Ra > Tích tụ 
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Từ kết quả trên ta được 


y dL = Ldx + xdL (7.108) 
F x 

ƒ Sb Bề v6. (7.109) 
W L W Xí ⁄ —=# 


trong đó: # - số mol hỗn hợp có thành phần xz đưa vào nồi lúc ban 
đầu; W - số mol còn lại trong nổi có thành phần; x„- sau khi kết 
thúc quá trình... 

Công thức (7.109) gồm bốn biến số #, W, x;, z„ được dùng để 
xác định biến số thứ tư khi biết ba biến số còn lại. Vế phải (7.109) có 
thể lấy tích phân nếu biết quan hệ giữa y” và x, nếu không phải lấy 
tích phân bằng đồ thị với dữ kiện lấy từ cân bằng lỏng - hơi của hệ. 


! 


~————— 


y”~x 


Xw X. 4 
Hình 7.30: Tính quá trình chưng cốt đơn giản 
Thành phần trung bình của sản phẩm chưng cất thu được có thể 
tính như sau: 
pm = Dyp, +Wx„ ỉ (7.110) 


Trong trường hợp độ bay hơi tương đối œ không đổi, quan hệ 
giữa y và x được biểu điễn theo (7.3) phương trình (7.109) được lấy 
tích phân có đạng sau: 

lo 1 x.(1—x„) + ImÌ-š 


Ìn— = .In-———— + 
wW œ—-1 "yvVq-xg) l—*g “!ườờn: 
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hay ở dạng sau: 





tp E#⁄qd-—x ) 
=_ GÌ — 
Wx = "SWựdz„) 


LU 


log (7.112) 


Ví dụ 7.4: Giả sử hỗn hợp trong ví dụ 7.1 gồm ðQ% moi n-heptan (A) 
và 50% mol n-octan (B) được đem chưng đơn :giản ở áp suất thườ^g 
để bốc hơi 60% mol pha lỏng. Tính thành phần trung bình của sản 
phẩm đỉnh và đáy. 

Giải: Căn bản: Ƒ = 100 moi; xy= 0,0, D = 60 moi; W = 40 moi 

0.5 sb 





Áp dụng phương trình (7.109): In” =0,916= k5 
-_5 


Từ dữ kiện cân bằng của ví dụ 7.1 ta tính được các vỡ trị Sau: 


=—¬.=¬ 





S1: cách thử dần trên đổ thị để tìm diện tích bên dưới đường 
cong 1/(y`—x) theo x từ x„ = 0,ö0 bằng 0,916, ta được x„ = 0,33 phần 
moi n-heptơn là nồng độ của hỗn hợp còn lại trong nồi. Thành phần 
trung bình của sản phẩm đỉnh được xác định theo (7.110) 

100(0,ð0) = 60yp,„ + 40(0,38) 


= 0,614 phần mol n-heptan 





Diện tích = 0,916 


5,0 


030,33 0,4 05 x 
Hình 7.31: Tích phân bằng đồ thị 
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_ Mặt khác, theo ví dụ 7.1, hệ có độ bay hơi trung bình là œơ = 2,16 
ở lam. Theo (7.112): 
100(0,50) 100(1—0,8) 
K— n œ lu? c4 nG 
" 40x, “8 0q-z) 


Giải ra ta được x„= 0,33 


lo 


7.6.2 Chưng cất gián đoạn có hoàn lưu. 


Chưng cất đơn giản không có hoàn lưu không đạt được sự phân 
riêng tốt trừ khi độ bay hơi tương đối rất lớn. Trong nhiều trường hợp, 
một cột cất với dòng hoàn lưu được dùng để cải thiện hoạt động của 
cột. Nếu cột cất không quá lớn nó có thể được đặt lên trên nổi đun 
hoặc được đỡ bằng một bộ đỡ riêng với ống nối với nổi đun cho pha 
lỏng và pha hơi. 

Hoạt động của nổi và cột cất gián đoạn được xác định bằng 
phương pháp McCabe - Thiele với phương trình đường làm việc phần ' 
cất giống như phần cất của chưng cất liên tục. 





Ÿz+j = niên + T | (7.118) 

Hệ có thể hoạt động để giữ nồng độ sản phẩm đỉnh không đổi 
bằng cách tăng tỉ số hoàn lưu khi thành phần của chất lổng trong nôi 
thay đổi. Giản đổ McCabe-Thiele cho trường hợp này sẽ có các đường 
làm việc có hệ số góc khác nhau sao cho số mâm lý thuyết sử dụng 
không đổi để đi từ xp + x„ tại thời điểm bất kỳ. Giản đồ được trình 
bày trên hình 7.32 với năm mâm lý thuyết bao gồm nổi đun, Đường 
làm việc trên ứng với nồng độ của hỗn hợp trong nổi bằng với nồng 
độ nhập liệu. (nống độ x„ trong nổi hơi thấp hơn xy do một lượng 
chất lỏng bị giữ trên các mâm). Đường làm việc dưới và đường nét 
đứt biểu điễn năm mâm lý thuyết cho thấy các điều kiện khi đã cất 
được một phần ba nhập liệu làm sản phẩm đỉnh. Để xác định tỉ số 
hoàn lưu cho giá trị xp không đổi và một giá trị x„ cho trước ta cần 
phải dọ dẫm vì bậc cuối cùng vẽ giữa đường làm việc và đường cân 
bằng phải chấm dứt đúng tại x„. Bằng các phương trình cân bằng vật 
chất sẽ xác định được lượng sản phẩm đỉnh cất được và lượng sản 
phẩm còn lại trong nồi, 
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Hình 7.39: Giản đồ MecCable-Thiele cho quá trình chưng cắt gián đoạn có 
hoàn lưu. Đường làm uiệc trên ứng uới điêu kiện b‹.n đâu. Đường làm 
uiệc dưới sau khi đã cất được một phần ba nhập liệu 

Một phương pháp khác để vận hành hệ thống cất gián đoạn là 
cố định tỉ số hoàn lưu và cho sản phẩm đỉnh có nỗng độ thay đổi 
theo thời gian, quá trình cất sẽ dừng khi lượng sản phẩm đỉnh hay 
nồng độ trung bình của dòng sản phẩm tổng cộng đạt đến một giá trị 
nhất định. 'Trong trường hợp này các đường làm việc có hệ số góc 
không đổi được vẽ từ các giá trị #p khác nhau và số bậc thang được 
vẽ để xác định x„. Tổng số mol còn lại trong nổi được tính bằng . 
cách lấy tích phân phương trình (7.109) với xp bằng y và x bằng x„. 
Ví dụ 7.5: Một hỗn hợp metanol (Â) - nước (B) có suất lượng 2500 kg/h, 
thành phần metanol là 50% khối lượng ở25°C, được đưa vào tháp 
chưng cất liên tục ở áp suất 1 œm để cho sản phẩm đỉnh chứa 95% 
metanol và sản phẩm đáy chứa 1% metanol (theo khối lượng). Nhập 
liệu được gia nhiệt trước bên ngoài bằng cách cho trao đổi nhiệt với 
dòng sản phẩm đáy để nhiệt độ dòng sản phẩm đáy còn 38°C. Hơi 
ra ở đỉnh được ngưng tụ hoàn toàn và dòng hoàn lưu ở điểm sôi. Tỉ 
số hoàn lưu sử dụng bằng 1,5 lần tỉ số hoàn lưu tối thiểu. Xác định: 

a) Suất lượng các đòng sản phẩm _ 

b) Enthalpy của đòng nhập liệu và của các dòng sản phẩm 

e) Tỉ số hoàn lưu ti thiểu 

d) Số mâm lý thuyết tối thiểu | 

e) Nhiệt tải của thiết bị ngưng tụ và nổi đun ở tỉ số hoàn lưu đã cho 
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Ð Số mâm lý thuyết và suất lượng các dòng ởi trong tháp (giả sử 
không đổi trong mỗi phần của tháp). 

g) Nếu hơi nước bão hòa có áp suất dư là 0,68 œm được dùng để 
cấp nhiệt trực tiếp cho tháp, xác định suất lượng hơi sử dụng, 
thành phần sản phẩm đáy và số mâm lý thuyết 

Giải: a) Phân tử lượng của metanol = 32,04, của nước = 18,09 
Căn bản tính: 1h hoạt động. Định nghĩa suất lượng các dòng 
theo kmolJh. ¬ 
| 2500x0,ã 2500x0,5 


Ÿ =—————+————_ =39 + 69,4 =108,4 kmol/h 
32,04 18,02 ` 


Zp = la =0,36 _Ng moÏ metanol. 
Phân tử lượng trung bình của nhập liệu 
My = T082 = 23,1 hg/hmol 
#p = TY TP TT = sa = 0,915 phần mol metanol 
4...“ 2001:2205 = xa = 0,00565 phần moi metanol 
Mạp “ gia = 81,1 hg/mol; Mạ = šm = 18,08 &g/kmol 


Phương trình (7.48): - 108,4 = D + W 
l (7.49): 108,4x0,36 = 70,915) + W(0,00565) 
Giải hai phương trình trên ta được 
— Ð z 49,2 kmol⁄h hay 42,2 (31,1) = 1310 hg/h 
W = 66,2 himolh hay 66,2 (18,08) = 1190 kg/b. 
b) Cân bằng lỏng - hơi cho hỗn hợp metanol - nước ở 1 dữ 


T,% |100 | 92/3 | 87.7 | 81/7 | 78 | 75,3 | 73,1 | 71,2 [8923 [e7 | @s [ 645 
X 0 5 | 10 | 20 | 30 | 40 | 50 | so | 70 | so | so s00 
ý 0 | 26,8 | 41,8 | 57,9 | 68,5 | 72,0 | 77,9 | 82/6 | 87 | 91,5 | 95,8 | 100, 


với z, y là phân mol metanoÌ trong pha lỏng và pha hơi, 
Tích enthalpy của hỗn hợp lỏng ở trạng thái bão hòa 
Nhiệt dung địch trong trường hợp này là ARis = — 30B5 k.J/mol metanol. 





=———>è>=~*»——~—— ————- —==— 
—_= ~—————— — 
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Xét trường hợp z = 0,3 phần moi metanol, do đó theo (7.10) 

H, = Cy(ty -t,)Ä„ +AHs = 3,86 kJ/ kg°C 
nhiệt đọ sôi: £; = 78°C; nhiệt độ chuẩn: £, = 20°C; ÄA„ = 22,2 
H, = 3,86 (78 - 20) 22,2 — (3055) 0,3 = 4079 b.JIkmol hỗn hợp 
Tính enthalpy của hỗn hợp hơi ở trạng thái bão hòa. 


x = 0,3 thì pha hơi cân bằng có thành phần là y = 0,665 phân 
mi metanol, điểm sương là ¿¿ = 78°C, ở nhiệt độ này ẩn nhiệt hóa 


hơi của metanol là 1100 è/J/kg, của nước là 2260 k//*g. Nhiệt dung 
riêng của metanol là 2,58 È.J/*kg°C , của nước là 4,18 bJ/ kg°C . Theo (7.11): 


Hẹ = y[Cy„ Mạ (te ~f,)+ra MụuÌ+(1— y)[Cu„Msc —t,)+rp MẸ]. 
= 0,665 [2,58x32,04 (78 - 20) + 1100x32,04] + 
+ (1 — 0,665)[4,18x 18,02 (78 — 20) + 2260x 18,02] 
= 41732,2 kJ/kmolhh 
Từ cân bằng lỏng - hơi, nhiệt độ sôi của sản phẩm đáy là 98,9°C. 
Nhiệt dung riêng của sản phẩm đáy là 4,17 kJ/kg°C, của nhập 
liệu là 3,85 &J/*»g°G. 


Cân bằng nhiệt lượng quanh thiết. bị trao đối nhiệt để đun trước 
nhập liệu: 2500x3,85 (#y — 25) = 1190x4,17 (98,9 - 38) 


t„= ð6,B°C là nhiệt độ dòng nhập liệu đi vào tháp (nhiệt độ sôi 


của nhập liệu là 76,1°€ ). 

Với dung dịch nhập liệu Alfs = - 977,8 J/hmoi hôn hợp, do đó 
hàm nhiệt của nhập liệu ở 56,5°C là: 

Hp= 3,85 (56,5 — 20) (23,1) - 977,8 = 2268,3 kJ/kmol hôn hợp 


Từ hình 7.32: Hp = H Ly 8650 kJ/kmol hỗn hợp 
H,„= 6000 kJ/kmol hỗn hợp 
c) Vẽ đối tuyến (x = 0,37; y = 0,71) kéo đài qua điểm Ƒ trên đổ 
thị Hxy. Tại Áp có Q„= 60500 k.J/kmol;, Hạ = 38500 h.l/bmoi 


60500 —38500 
38500 - 3650 
Trên giản đô xy (H.7.34), nhiệt độ sôi của nhập liệu là 76,1°C. 

Tra trên giớn đổ Hx;: Họ, = 44000 &J/kmol; H,,„ = 4000 kJ/kmol. 


theo phương trình (7.44): l„ = =0,63 
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` Họp ly _ 1400-2268 _ lọ, 
Họ, -H„„ — 44000-4000 
Hệ số góc đường nhập liệu: 
q _ 1,04 
q~—l1 1,04—1 
Xác định các điểm D, #, W trên đường 45°. Vẽ đường nhập liệu 
qua điểm # có hệ số góc 26. Đường làm việc phần cất ứng với ®„ đi 





= 26 


qua D và giao điểm đường nhập liệu với đường cân bằng cho tung độ 


tp 0,915 
————=————=()ñ6. S z th — 0,63 
R„+1l „+1 bởi 


Tỉ số hoàn lưu làm việc # = 1,B; ?, = 1,5x0,63 = 0,945 

d) Số mâm lý thuyết tối thiểu khi đường làm việc trùng với 
đường 45. Xác định được là 5 mâm lý thuyết kể luôn nổi đun là một 
mâm lý thuyết. 

e) Phương trình (7.39) cho: 


gốc bằng 


Q'-38500 k.txêi 
R=e==- x4; Ở x 7 
38500— 5680 0,945; Q 1433 hJ/kmoi 
Theo (7.35): Q' = +H, =.=(Q-Hp) D 


Q. = (71433-3650)42,2 = 2,86x108k.J/h ~ 795 kW 
Theo (7.50): 108,4 (2268,3) = 42,2 (71433) + 66,2 (Q") 


Q* = Hy b sQạ =(0Ị, —g")w 


Qp 


0) Theo phương pháp Ponchon - Savarit, (H.7.29 và H.7.30), cũng 
xác định được 9 mâm lý thuyết (kể cả nổi đun), do đó có 8 mâm lý 
"thuyết. 


Suất lượng các dòng đi trong tháp. 
Phần cất: ÙL = L,= RD = 0,945x43,2 = 39,88 kmol/h 
Œ = L„ +D= 39,88 + 42,2 = 82,08 kmoi!h 


(6000+41822)66,2 = 3,166x108 = 883 kW. 
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Phần chưng: 
G =F(q - 1) +G = 108,4 (1,04 — 1) + 82,08 = 86,42 kmolh 
E = Fq +L =108,4x1,04 + 39,88 = 152,6 kmolth 
g) Sử đụng hơi nước để cấp nhiệt trực tiếp: Tra bảng hơi nước ta 
có tính chất hóa lý của hơi nước bão hòa ở áp suất dư 0,68 ớmn là 
114,5°C, enthalpy của hơi bão hòa là 2706 k/J/kg so với nước ở trạng 
thái lông tại nhiệt độ 0°Ơ. Khi đi vào tháp sẽ đãn nở đoạn nhiệt tới 
- áp suất trong tháp, hơi sẽ quá nhiệt với cùng trị số enthalpy trên. 
Enthalpy của nước ở nhiệt độ chuẩn 90°Œ là 83,9 &/J/kg so với nhiệt 
độ 0°C. Vậy: 
— Hạ„,., = (2706 - 83,9) (18,02) = 41198 k.J/bmol 
t† 


Phương trình: (7.76): 108,4 + Œu,s\i = 42,2 + W 
(7/77): 108,4x0,36 = 42,9x0,915 + Wxy 
(7.78): 108,4x2268,3 + 47198Gạ,„¡= 42,2x36ð0 + WH,„ + 2860.000 


Ẳ / 


[7ÿ] 


Enthaipy, 81u/lb mol đụng dịch 





0 02 04 0,B 0,8 1,0 
x, y = phản moi methanol 


Hình 7.39: Giản đô enthalpy - nông độ cho 9í dụ 7.5 
(1 Btu = 259caiï 1Ìbmoi = 0,454 bgmoÌ 
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Vì sản phẩm đáy chủ yếu là nước nguyên chất nên có thể xem 
như nthalpy của nước lỏng ở nhiệt độ sôi 98, 9°C. 
H, = 339 kJ!hg = 5980 k.JJkmol 
Giải các phương trình trên với giá trị H„ vừa có, ta được: 
W = 1438 kmoUh;  Gx,x = T6,B kmollh 
x„ = 0,008 phần moi metanol 
Wx„ —- 143x0,093 


XA¿ ~-: “” ——¬—=_———mm———— “—= 0,0065 
W-ỔN.: 143-768 
Q"- VHụ - Ổm,a He uy 
W -GN,+1 
(143x5980) ~ (76,8x47198) 
-„ J443x5980)~(76,8x47198) _ /1ssggJ/ymoj 
143 76,8 “& 


Giải trên đồ thị ĩvy và xy tương tự như hình 7.25. 


_c 


__Z 















H"K 
KG 
` 
GÀ 
“NV 
| NÑ 
¬¬M LLN 
Ti 


0,3 





y = phân mọi methanol trong pha hơi 


0,2 


0 } 
. 01 02 03 04 05 08 07 0ˆ 09 10 
x = phân mol methanol trong pha lỏng 


Hình 7.34: Giản đồ xy cho uí dụ 7.5 
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Đường nhập li*u 








Hình 7.36: Xác định số mâm lý thuyết 
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BÀI TẬP 


7.1. Một hỗn hợp chứa 40% moi retfanol, 35% moi ctanol và 25% mol 
n-propanol. Giả sử hỗn hợp lỏng của ba cấu tử này là lý tưởng, và áp 
dụng được định luật khí lý tưởng ở áp suết tuyệt đối 1 an. 

a) Tính nhiệt độ hỗn hợp bắt đầu sôi và thành phần pha hơi cân 
bằng. 

b) Điểm sương và thành phần pha lỏng cân bằng.” 
7.9. Dữ kiện cân bằng lỏng - hơi ở áp suất tuyệt đối 1 am và nhiệt 
dung dịch của bệ aceton (Â) - nước (B) như sau: 


x,phân mol Ä Nhiệtdung | yˆ,phân mol A Nhiệt độ, Nhiệt dung 
dịch ở 15°C, cân bằng riêng ở 15°C, 
kJJjkg mol trong pha hơi k./kg % 


Nhiệt hóa hơi - 
của aceton, k//kg 
cua nước, k⁄kợg ˆ 

Nhiệt độ (°C) 





a) Vẽ đồ thị #ĩxy cho hệ ở 15°C (nhiệt độ chuẩn). 


b) Hỗn hợp hơi bão hòa ở 1 œ#m chứa 50% mol œcefon và 50% 
moÌ nước được cho ngừng tụ cân bằng để được pha lỏng chứa 50% moi 
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hỗn hợp hơi. Tính thành phần pha hơi, pha lỏng cân bằng, nhiệt độ, 
nhiệt lượng cần hả: lấy ra cho 1 kg mol nhập liệu (k⁄J/bg moÌ). 
7.3. Hỗn hợp ace9on - nước chứa 25% aceton theo khối lượng được . 
đem chưng cất phân đoạn ở 1 ø#m với suất lượng 5000 &ø¡íh. Quá trình 
nhằm thu hồi 99,% aceton trong nhập liệu vào dòng sản phẩm đỉnh 
có thành phần 99% aceton theo khối lượng. Nhập liệu ban đầu ở 
27°CŒ được gia nhiệt trước bằng cách cho trao đổi nhiệt với đòng sản 
phẩuu đáy để làm nguội dòng sản phẩm đáy xuống còn 52°C, Hơi sản 
phẩm đỉnh được ngưng tụ hoàn toàn ra thành lỏng bão hòa, một 
phần hoàn lưu, phần còn lại làm nguội xuống 38°C làm sản phẩm 
đình. Nước trong thiết bị ngưng tụ và làm nguội có nhiệt độ đầu 
27°Œ.„ nhiệt độ cuối 40°C. Tỉ số hoàn lưu là L„/D = 1,8. Sử dụng hơi 
nước trực tiếp cung cấp vào đáy tháp, hơi nước có áp suất đư là 0,8 qữm. 
Tháp được cách nhiệt nên lượng nhiệt tổn thất xem như không đáng 
kể. Hãy tính: 

a) Suất lượng và thành phần có dòng sản phẩm hoàn lưu 

b) Nhiệt tải ở thiết bị ngưng tụ và thiết bị làm nguội, suất lượng 
nước sử dụng 

c) Suất lượng hơi nước cung cấp cho đáy tháp 

đ) Số mâm lý thuyết và vị trí mâm nhập liệu 

e) Suất lượng, kg/h của dòng lỏng và dòng hơi đi qua các mâm 
đỉnh, nhập liệu và mâm cuối cùng. 
7.4. a) Tính và vẽ cân bằng lỏng - hơi cho hệ benzen - toluen ở áp 
suất 1 am trên các đồ thị Txy, Hxy và xy 

b) Tháp chưng cất hỗn hợp nhập liệu benzen - toluen có thành 
phần benzen là 40%. Sản phẩm đỉnh chứa 99% benzen, sản phẩm 
đáy chứa 0,ð% benzen. Nhập liệu nguội và mỗi mol nhập liệu sẽ làm 
ngưng tụ 0,4 mol hơi tại mâm nhập liệu. Tị số hoàn lưu bằng 1,ðRmin 
và đòng hoàn lưu ở nhiệt độ sôi. Tính số mâm tối thiểu, tỉ số hoàn 
lưu tối thiểu và số mâm lý thuyết cần thiết cho quá trình chưng cất 
trên. 


Chương & 
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Quá trình trích ly chất lỏng là quá trình tách chất hòa tan bằng 
một chất lỏng khác (dung môi) không hòa tan. Khi phân riêng bằng 
chưng cất không hiệu quả hoặc rất khó thì trích ly chất lỏng là phương 
pháp chính được nghĩ đến để thay thế. Hỗn hợp gồm các chất có nhiệt 
độ sôi gần nhau không thể phân riêng bằng chưng cất, ngay cả ở áp 
suất thấp, có thể được phân riêng bằng trích ly dựa trên độ hòa tan 
khác nhau của chúng thay vì đựa trên sự khác biệt áp suất hơi. 


Quá trình trích ly chất lỏng được sứ dụng rộng rãi trong công 
nghiệp hóa chất, thực phẩm, lọc hóa dầu và hóa dược. Ví đụ quá trình 
tách acid aeetic từ dung dịch loãng với nước bằng một số dung môi hữu 
cơ (ví dụ acetat etil). Trong trường hợp này, chưng cất vẫn có thể thực 
hiện được nhưng không có hiệu quả kinh tế và sử dụng quá trình trích 
ly sẽ làm giảm đáng kể lượng nước cẩn phải bốc hơi trong chưng cất. 
Trong lĩnh vực hóa dược, penicilliin được tách từ hỗn hợp lên men bằng 
quá trình trích ly chất lỏng bằng dung môi acetat butil. 


Một trong những công dụng chính của quá trình trích ly chất lỏng 
là phân riêng các sản phẩm dầu mỏ có cấu trúc hóa học khác nhau 
nhưng nhiệt độ sôi gần giống nhau. Phân đoạn dầu nhờn (nhiệt độ sôi 
> 300°C ) được trích bằng các dung môi phân cực có nhiệt độ sôi thấp 
như phenol, furfural, pyrrolidon metil để trích các chất thơm và để lại 
hầu như parafñn và naphthen trong dâu. Các chất thơm có đặc trưng 
nhiệt độ - độ nhớt thấp nhưng không thể được phân riêng bằng chưng 
cất vì các cấu tử này có khoảng nhiệt độ sôi trùng lắp. Tương tự các 
chất thơm được trích bằng các dung môi phân cực có nhiệt độ sôi cao 
và pha trích sẽ được chưng cất để thu được benzen, toluen và xylen 
nguyên chất. Dung môi rất tốt cho trường hợp này là hợp chất vòng 
sulfolan, C.HaSO,, có tính lựa chọn cao với các chất thơm và độ bay 
hơi rất thấp (nhiệt độ sôi 290°Q), 
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Khi cần lựa chọn giữa quá trình chưng cất và trích ly thì thường là 
chưng cất được lựa chọn, dù phải cần có quá trình đun nóng bốc hơi và 
làm lạnh ngưng tụ. Trong quá trình trích ly, dung môi phải được thu hồi 
(thường bằng phương pháp chưng cất) để dùng lại và một quá trình như 
vậy sẽ phức tạp và tốn kém hơn là quá trình chỉ có chưng cất. Tuy 
nhiên, quá trình trích ly cho ta sự linh động trong việc lựa chọn các điều 
kiện vận hành vì loại và lượng dung môi sử dụng cũng như nhiệt độ vận 
hành có thể thay đối trên một khoảng rộng. Do đó, trong nhiều trường 
hợp, sự lựa chọn quá trình nào cần phải dựa trên một khảo sát so sánh 
giữa hai quá trình. Quá trình trích ly chất lỏng tiến hành qua hai giai 
đoạn sau: 


Giai đoạn đầu: Là giai đoạn trộn lẫn, phân tán hai pha vào với 
nhau để tạo sự tiếp xúc pha tốt cho dung chất truyền từ hỗn hợp đầu 
vào dung môi. Nếu thời gian tiếp xúc pha đủ thì quá trình truyền vật 
chất xảy ra cho đến khi đạt cân bằng giữa hai pha. 


Giai đoạn kế tiếp: Là giai đoạn tách pha, hai pha tách ra dễ dàng 
hay không tùy thuộc vào sự sai biệt khối lượng riêng giữa hai pha. Một 
pha là pha trích gồm chủ yếu dung môi và dung chất, một pha gọi là 
pha rafinat gồm chủ yếu là phần còn lại của hỗn hợp ban đầu. Thường 
thì các cấu tử trong hỗn hợp và dung môi đều ít nhiều có tan lẫn vào 
nhau vì thế trong hai pha đều có sự hiện diện của cả ba cấu tử. 


Bảng 8.1: Những ứng dụng quan trọng của quá trình trích chất lỏng 


Ngành công Mục đích sử Dung môi - 
nghiệp dụng 


Lọchóadẩầu Khử sáp của dầu | Dầu bôi trơn Glycol, Furfural,  |Oó thể sử dụng 
nguyên liệu Cresol, SO;lông |nhiếu loại dung 


môi khác nhau 
Tăng chỉ số octan |Hỗn hợp nhân thơm |Glycol, Sulfolan 
của nhiên liệu thơm | và mạch thẳng 


Khử lưu huỳnh để |Sản phẩm chưng |Dung dịchkiểm  |Sản phẩm là lưu 
giảm phát thảiô |cất có nhiều lưu loãng huỳnh khi chế 
nhiễm hụỳnh (chua) biến thêm 


Phân riêng Hỗn hợp khử hidro | Hồn hợp phức. Hoàn }ưu Buten 
Butadien - Buten |chưa hoàn toàn đồng chưa phản ứng 


Monomer tỉnh Caprolactam chưa |Toluen - [Nhiều mức độ tình 
tinh khiết khiết khác nhau 
























Theo yêu cầu của 
luật pháp 





























khiết chó sản 
xuất nylon 
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Hóa dượcvà |Kháng sinh chưa |Quá trình lên men |Amylacetat, Clorur | Sản xuất 
thực phẩm tỉnh khiết và lọc metylen Penicitin... 
& Propan, Hexan Có thể sử dụng 
CO; siêu tới hạn 
Làm đậm đặc Dung dịch tríchcó |Hydroxyoxime Thay đổi pH là chủ 
dung dịch đống  |tính axit trong xăng yếu 
Phân riêng 


Uranlum và đất Í ngành năng lượng 
hiếm nguyên tử 


Thiết bị thích hợp cho những điều kiện 
cho trước 


Đặc điểm Ứng dụng 
Số bậc ,.Năng Sai biệt khối lượng 
: tríchly | suất, m3⁄h riềng, kq/m° 


Tháp phun 


Tháp 
chêm. 


dụng cho chất lổng ˆ 
độ nhới cao 





8.1 CÂN BẰNG PHA CH0 HỆ BA CẤU TỬ 
8.1.1 Ký hiệu | 


1) A và 8 là hai chất lỏng không hòa tan (hoặc hòa tan rất ít) vào 
nhau và C là cấu tử phân bố giữa hai pha (dung chất). Hỗn hợp 
ban đầu được trích gồm có A và C, Ö là dung môi trích. 


2) Khối lượng của hỗn hợp và vị trí của hỗn hợp trên đổ thị được 
biểu diễn bởi cùng một mẫu tự. Khối lượng của hỗn hợp được 
biểu diễn bằng &g nếu quá trình gián đoạn và &g/h nếu quá - 
trình liên tục. : 
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E = bø hay kg/h, biểu điễn pha trích, trên đồ thị chỉ bằng E 

B = bø hay kø/h, biểu diễn pha rafinat, trên đồ thị chỉ bằng # 

B = bg hay hg/h biểu diễn dung môi 

Trên căn bản không dung môi (B8) 

E' = suất lượng dung dịch không Ö, kg hay hgíh: 

.. _h 
1+ Ng 

3) ~, y lần lượt là phân khối dượng của C trong pha rañnat và pha trích. 

#„ y = lần lượt là tỉ số khối lượng của C trong pha rañnat và pha 
trích = khối lượng C/khối lượng (A + Ö) 

X, Y = phân khối lượng của C trên căn bản không dung môi trong 
pha rañnat và pha trích = khối lượng C/khối lượng (A + C) 

NÑ = phân khối lượng của B trên căn bản không dung môi 

= khối lượng B/khối lượng (A +C) 





8.1.2 Đồ thị tam giác đều 


Đây là dạng đồ thị được sử dụng nhiều để mô tả thành phần của 
hỗn hợp ba cấu tử. Nó dựa trên tính chất của một tam giác đều là tổng 
khoảng cách từ một điểm bất kỳ trong tam giác xuống ba cạnh thì 
bằng đường cao tam giác đều. Do đó, ta đặt đường cao bằng 100% một 
cấu tử và khoảng cách đến ba cạnh biểu diễn thành phần của ba cấu 
tử. Mỗi đỉnh tam giác biểu diễn một cấu tử nguyên chất theo ký hiệu. 
Khoảng cách từ một điểm bất kỳ K trong tam giác (hỗn hợp 3 cấu tử) 
xuống cạnh AB biếu diễn thành phần của C trong hỗn hợp X, xuống 
cạnh AC biểu diễn thành phần của Ö, xuống cạnh BC biểu diễn thành 
phần của A. Như vậy x„= 0,40. Một điểm bất kỳ trên một cạnh tam 
giác biểu điễn hỗn hợp hai cấu tử. Ví dụ, điểm D trên cạnh ÁP là hỗn 
hợp hai cấu tử có 80% A và 20% B. Tất cả những điểm trên đoạn ĐC 
biểu điễn các hỗn hợp có cùng tỉ lệ A với B và có thể được xem như tạo 
nên từ hỗn hợp Ð ban đầu và sau đó thêm € vào. Nếu E (kg) hỗn hợp 
tại R được trộn với E (kg) hỗn hợp tại E, hỗn hợp mới được tạo nên tại 
- M nằm trên đoạn #E và được xác định theo hệ thức: 


_ đoạnME + T—% 
đoạn MT Xx{ —~*R 


(8.1) cũng có thể được tính theo mol và thành phần theo phân mol. 


Ở 


R 
E (8.1) 


228 CHƯƠNG 8 


Hệ ba cấu tử - một đôi hòa tan một phần 





100 80 80 40 20 0 - 
Hình 8.1 Đồ thị tam giác đều 


Xét đồ thị cân bằng hình tam giác đều cho hệ nước (H.8.1): (A) - 
cloroform; (B) - aceton; (C) hay benzen (A) - nước; (B) - acid acetic; (C) ở 
điều kiện đẳng nhiệt. 


Cấu tử C hòa tan hoàn toàn trong A và 8. Nhưng A và B chỉ hòa 
tan trong giới hạn được biểu diễn bởi điểm XK (nhiễu B) và L (nhiều A) 
trên hình 8.2a. Cấu tử A và B càng ít hòa tan vào nhau thì K và 7 càng 
gần đỉnh B và A tương ứng. Hỗn hợp gồm hai cấu tử A và Ö có thành 
phần biểu diễn bởi điểm . bất kỳ trong khoảng Ẩ và L sẽ tách thành 
hai pha có thành phần tại # và L, khối lượng tương đối của hai pha tùy 
thuộc vào vị trí điểm . và được xác định theo hình 8.1. 

C 





Hình 82 Hệ ba cấu tủ; A uà B hòa tan một phần 
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Trên hình 8.2, đường cong LRPEK gọi là đường phân pha hay 
đường cân bằng trong đồ thị tam giác được xác định bằng cách thêm 
đản dần € vào hỗn hợp D (H.8.1) cho đến khi hệ thành một pha. Hỗn 
hợp bất kỳ nằm ngoài đường cong sẽ là một pha. 


Một hỗn hợp ba cấu tử, chẳng hạn điểm Ä, bên dưới đường cong 
sẽ tạo nên hai pha lỏng bão hòa có thành phần biếu diễn bởi điểm # 
(nhiều A) và điểm E (nhiều B). Đường RE nối thành phần hai pha cân 
bằng gọi là đối tuyến và nhất thiết phải đi qua M. Có vô số đối tuyến 
trong vùng hai pha. Các đối tuyến rất ít khi song song, chúng thay đổi 
độ đốc chậm, có thể dương hay âm tùy hệ ba cấu tử. Các điểm # và È 
tăng dần lên và trùng nhau tại điểm P gọi là điểm tới hạn. P thường 
không phải là điểm cực đại của nồng độ C trên đường cân bằng. 


Thành phần của C trong pha # thường lớn hơn trong pha #, và 
thành phần của € trong hai pha được biểu diễn trên hình 8.2b. Tỉ số 
yx gọi là hệ số phân bố, trong trường hợp này lớn hơn một đường 
cân bằng nằm trên đường 4ð°. Trong trường hợp độ dốc của các đối 
tuyến âm, đường cân bằng x- y` sẽ nằm dưới đường 4ð°. 


Ảnh hưởng của nhiệt độ uà áp suốt 





a) | ` 
Hình 8.3: Ảnh hưởng của nhiệt độ lên cân bằng của hệ ba cấu từ 
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Để biểu diễn ảnh hưởng của nhiệt độ, ta dùng đồ thị ba chiểu 
(H.B.3a). Trên giản đô trục thẳng đứng biểu diễn nhiệt độ, các tam giác 
đẳng nhiệt thắng góc với trục đứng. Độ hòa tan hỗ tương giữa A và B 
tăng theo nhiệt độ và trên nhiệt độ tới hạn ¿„ hai cấu tử hòa tan hoàn 
toàn. Độ hòa tan như vậy thu hẹp đường cân bằng (vùng hai pha), độ 
đốc của đối tuyến cũng thay đối. Quá trình trích chất lỏng phụ thuộc 
vào vùng hai pha, do đó, phải được thực hiện ở nhiệt độ nhỏ hơn ứ,. 


Với áp suất, ngoại trừ trường hợp áp suất quá cao, ảnh hưởng của 


áp suất lên đường cân bằng xem như không đáng kể. Đường cân bằng 
được xác định ở áp suất cao hơn áp suất hơi của hỗn hợp. 


Hệ ba cấu tử - hơi đôi hòa t†an một phân 


Hệ tiêu biếu thuộc loại này là: ecloro benzen (À) - nước; (B) - metii 
etiÈ ceton; (C) với A và C hòa tan hoàn toàn trong khi cặp A-B và B-C 
cho thấy chỉ hòa tan một phần. 





| a) b) 
Hình 8.4: Hệ ba cấu từ, A-B uà B-C hòa tan một phần 


Trên hình 8.4, điểm K và ở biểu diễn độ hòa tan hỗ tương của A 
và B, điểm H và L của B và C.. Đường cân bằng KRH (nhiều A) và JELL 
(nhiều Ö) giới hạn vùng phân pha của hỗn hợp. Hỗn hợp biểu diễn bởi 
điểm M trong vùng hai pha sẽ phân ra thành hai pha lỏng cân bằng # 
và R nối với nhau bởi đối tuyến. Đường cân bằng trên tọa độ xy cho 
trên hình 8.4b. 


Khi nhiệt độ tăng, ảnh hưởng tương tự như trên trong trường hợp 
này trình bày trên hình 8.5. ` 
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Hình 8.5: Ảnh hưởng của nhiệt độ lên cân bàng của hệ ba cấu từ 


8.1.8 Các dạng đồ thị khác 


Vì đô thị tam giác đều không thể khuếch đại một cạnh so với các 
cạnh còn lại nên ta có thể sử dụng đồ thị tam giác vuông, trên đó cạnh 
nằm biểu diễn phân khối lượng Ö, cạnh đứng biểu diễn phân khối 
lượng của C(z và y) trong pha rafinat và pha trích. Trên giản đổ này có 
thể kéo dài cạnh đứng mà vẫn giữ nguyên cạnh nằm (H.8.6). 


C C 






x, Y = pkl C 


A phân khối lượng B KBAL 
a) 


Hình 8.6: Đồ thị tam giác uuông 
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Một dạng đồ thị khác (H.8.7) là đổ thị chữ nhật với trục hoành 
biểu diễn X, Y tỷ số khối lượng C trên khối lượng (A + ©). Trục tung 
biểu diễn XW là tỷ số khối lượng Ö trên khối lượng (Á + C). Trong quá 
trình trích ly, hai pha tạo nên bằng cách thêm dung môi vào, trong quá 
trình chưng cất, hai pha tạo nên nhờ thêm nhiệt vào, nên ở đây dung 
môi có tác dụng tương tự như nhiệt. Đối tuyến QS liên hệ lên đồ thị XY 
bên dưới như cho thấy trên hình 8.7. 









 œ | pha nhiều B N 
2 ¡u |NtheoY P 
m8 







| k. M 
| 
pha nhiềuA NthooxZ| 
X,Y. g C/g(A+C) 


J7 
⁄ 
J⁄ 


X, dung dịch nhiều A 


N=gB/g(A+©C) 








Y, dung dịch nhiều R 





Hình 8.7: Đô thị chữ nhật trên căn bản không dung môi. 
Hai đôi hòa tan một phần | 


Quan hệ giữa hai pha cân bằng cho bởi 


M m Ẩn —Ÿ, _Xw-Ä, sẽ đoạn NP 
MN' Xạ=3 X;-Xự đoạn PM 





(8.2) 


với Mf, N' là khối lượng của M và N trên căn bản không dung môi, _ 
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8.2 LỰA CHỤN DUNG MỖI 


Tính chọn lựa 
Tính hiệu quả của việc sử dụng dung môi Ö trong việc phân 
riêng hỗn hợp A và C được xác định theo hệ số phân riêng hay tính 
chọn lựa, B(tương tự như độ bay hơi tương đối œ). Nếu # và # là hai 
pha cân bằng 
(phân khối lượng € trong E) (phân khối lượng A trong E) 


= “————————--.--—-. (8.3) 
P (phân khối lượng C trong R) (phân khối lượng A trong 


—_ Yp(phân khối lượng A trong R) 


: (8.4) 
#;(phân khối lượng A trong È) 


Nếu B càng lớn hơn một, quá trình phân riêng càng có hiệu quá. 
Nếu B bằng một, không thực hiện được quá trình phân riêng. Giá trị 
của B thay đổi đáng kể theo nông độ dung chất và bằng một tại điểm 
tới hạn trên đường cân bằng pha. 


Hệ số phân bố 
Đây là tỉ số y /x. Hệ số phân bố không nhất thiết phải lớn hơn 


một, nhưng nếu hệ có hệ số phân bố càng lớn hơn một thì sẽ cần ít 
dung môi hơn cho quá trình trích ly. 


Tính không hòa tan của dung môi 

Theo hình 8.8 có thể dùng dung môi B hoặc ®' để tách hỗn hợp A 
và C. Trên hình 8.8a ta thấy ngay ÖB không hòa tan hơn trong hỗn hợp 
A và € so với dung môi ', do đó dùng dung môi B trong trường hợp 
này hiệu quả hơn. 


8) S s b) ` Z 


. Hình 8.8: Ảnh hưởng của độ hòa tan dung môi 


8h. .k _ =6 


Khỏ năng thu hồi | 

Dung môi phải được thu hồi để dùng lại, thường sử dụng quá 
trình chưng cất để làm việc này. Do đó dung môi phải không tạo nên 
hỗn hợp đẳng phí và hỗn hợp có độ bay hơi tương đối lớn. Chất nào 
hiện điện ít trong pha trích phải có nhiệt độ sôi thấp để giấm sự tiêu 
tốn nhiệt. Nếu phải bốc hơi dung môi, dung môi phải có ẩn nhiệt hóa 
hơi bé. 


Khối lượng riêng 

Sự khác biệt khối lượng riêng của hai pha càng lớn càng tốt. Sự 
sai biệt này giảm khi nồng độ C tăng và bằng không tại điểm tới hạn. 
Nó có thể đối dấu trước khi đến điểm tới hạn, trong trường hợp này 
khi điều hành thiết bị tiếp xúc liên tục không thể xác định vị trí tại đó 
sự sai biệt khối lượng của hai pha là bằng không. 


Sức căng giữa các bề mặt 

Sức căng này càng lớn thì càng dễ kết tụ nhưng sẽ khó phân tán 
chất lồng này vào chất lỏng khác. Tuy nhiên, sự kết tụ là quan trọng 
hơn, do đó, cần có sức căng giữa các bể mặt lớn. Sức căng này bằng 
không tại điểm tới hạn. 


Các tính chất bhúc 


Dung môi cân có tính bền về hóa học. Độ nhớt, áp suất hơi và 
điểm đông đặc phải thấp. Không độc, không dễ cháy và giá hạ. 


8.3 CÁC PHƯƠNG PHÁP TRÍCH LY THE0 ĐOẠN 


Có nhiều phương pháp trích ly theo đoạn tùy thuộc trên bản chất 
của hệ và mức độ phân riêng. Mỗi đoạn bao gồm quá trình tiếp xúc 
pha, truyền khối và tách pha. Mỗi đoạn dưới đây sẽ xét như là một 
đoạn lý tưởng. 


8.3.1 Trích ly một đoạn 


Quá trình có thể thực hiện gián đoạn 
hoặc liên tục. Hỗn hợp ban đầu và dung môi 
được trộn lẫn với nhau để tạo nên hỗn hợp PiNp, 
M, quá trình truyền khối giữa hai pha được 
tiến hành cho đến khi hệ đạt cân bằng, sau =.hy 
đó hỗn hợp M được để lắng tách ra thành hai pha Ö# và E. 


Dung môi 
S,Vs 






nhập liệu Rifinat 


H; 51 
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Đặt Ƒ' (kg hay kg/h) là lượng nhập liệu ban đầu chứa Á và €C với phân 
khối lượng Œ là xạ được cho tiếp xúc với S (kg hay *&g/h) chứa chủ yếu là Ö 
với phân khối lượng C là ys, sau đó hỗn hợp tách ra làm hai pha cân 
bằng ï và E¡ (kg hay *kg/h) được nối với nhau bởi đối tuyến # Èq. 


C 





LỒ B A phân khối lượng B B 


Hình 8.9: Quá trình trích ly một đoạn 


Quá trình được biểu diễn trên một trong hai giản đồ hình 8.9. 
Nếu S là dung môi nguyên chất, ys= 0, thì S sẽ trùng với đỉnh B của 


tam giác. Nhưng thường thì S là dung môi được thu hồi để dùng lại nên 
có lẫn một ít A và C. Theo hình 8.9 ta có cân bằng vật chất tổng cộng: 


và điểm Mị được xác định trên đoạn E5 theo qui tắc (8.1) hoặc bằng 
cách tính nồng độ Ở của ÄM;, theo cân bằng của dung chất 


Fxr+Sys = Mix, (8.6) 
từ đó tính được XMg\ - 


Lượng pha trích và pha rañnat được tính theo (8.1) hay theo cân 
bằng cho C 


TU + — Mìxự, | (8.7) 
M.(xy. -#¡) 
lu —— 1 —= (8.8) 
#ị —-*q 


và ## được xác định theo (8.5). 


* 
* 
]—» 
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. M\ phải tạo nên hai pha trong quá trình trích ly nên điểm 
phải nằm trong vùng hai pha. Lượng dung môi tối thiểu được xác định 
ứng với điểm Xí trùng với D tương ứng với lượng pha trích vô cùng 
nhỏ tại G, nồng độ pha trích là cực đại. Lượng dung môi cực đại ứng 
với điểm #⁄, trùng với K tương ứng với lượng pha rafñinat vô cùng nhổ 
tại L và nồng độ pha rañnat là cực tiểu. 

Toàn bộ các tính toán trên có thể được thực hiện trên đồ thị chữ 
nhật trên căn bản không dung môi. Nếu dung môi Š là tỉnh khiết, giá 
trị của sẽ vô cực và đường FS là đường thẳng đứng. Cân bằng vật 
chất trên căn bản không dung môi: 

+ s = M) = + (8.9) 
nhập liệu thường không chứa dung môi nên ?” = £ 

Cân bằng cho C: _ 


kMXp +5 Y. = MiXu, = II + (8.10) 
Cân bằng cho Öð: 
MNp +ÊN, — MỊN, = đì N, + RIN, (8.11) 


thông thường ẤWp = 0 vì nhập liệu không chứa Ö. Tính tọa độ của ÄM 
nằm trên đoạn #Š, xác định đối tuyến lạ E¡ qua Ä. 


Từ các phương trình trên tính được: 


(8.12) 


và từ (8.9) ta tính được #y. 
Tổng khối lượng pha trích và pha rafinat là: 
fị =E¡+MWg,) 
và ñị = Rd+Nn,) (8.13) 
Nếu dung môi là Ö tỉnh khiết, W¿ =œ, thì các phương trình trên 
vẫn áp dụng được với S' = 0; 1,=0 ÿN,z B và Ƒ' =M). Lượng dung 
môi cực tiểu và cực đại tương ứng với Mì\ trùng với D và K như trình 
bày trên hình 8.10. Phương trình (8.9) và (8.10) cho: 
tị 1ì-X Mì 


=—Ằ —==-= (8.14) 
BH ÄXưi-*t 
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Khi hai pha trích và pha rafinat 
đạt cân bằng, trên đề thị XY cho thấy đường làm việc có hệ số góc 
bằng -E,/E,. Nếu dung môi là tinh khiết, đường làm việc sẽ đi qua 
đường 45° tại điểm có hoành độ Xz. 





Xịẹ Xu X 


Hình 8.10: Trích Íy một đoạn, tọa độ trên căn bản không dung môi (một 
đôi hòa tan một phân) 


8.8.3 Trích ly nhiều đoạn giao dòng 


Đây là sự kéo đài của quá trình trích một đoạn trong đó pha 
rafinat liên tục đi qua mỗi đoạn để được tiếp xúc với dung môi mới, quá 
trình có thể được thực hiện liên tục hay gián đoạn. Hình 8.11 cho thấy 
quá trình ba đoạn giao dòng. 


Các phép tính được trình bày trên đồ thị tam giác đều và trên tọa 
độ không dung môi. Các phương trình cân bằng vật chất cho quá trình 
một đoạn được áp dụng lần lượt vào từng đoạn ở trường hợp này, ngoại 
trừ nhập liệu vào đoạn 2 trở đi là pha rafinat của đoạn trước. 
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Hỗn hợp pha trích 





nhập liệu Ƒ Hạ Pha rafinat cuối cùng 








Hình 8.11: Quá trình ba đoạn giao dòng 
Cân bằng vật chất tổng cộng cho đoạn thứ n bất kỳ 


lạ tồn = Mạ = En+R„ (8.15) 
Cân bằng cho C: 

Ryiz,sitSuy, = Musy, = Bạy, tuy, — (8.16) 
Trên tọa độ không dung môi, 
Cân bằng A + C: | 

l› ¡tan = Mỹ; = E„+TRÿ (8.17) 
Cân bằng C: _ 

R„1Xn+8nÝ, = MaXự, = E-Y,+H„X, (8.18) 
Cân bằng B: | 


Rr In, +SnN, = MỹNM, = EạNg +RỤ,Nn, (8.19) 
từ đó tính được các đại lượng. 


Lượng dung môi sử dụng trong mỗi đoạn có thể không bằng nhau. 
Với nông độ của pha rañnat cuối cùng được xác định trước tổng lượng 
dung môi sứ dụng sẽ ít hơn với số đoạn nhiều hơn. 
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Ví dụ 8.1: 100 *g dung dịch acid acetice (C) với nước (A) chứa 30% acid 
acetic được trích ba lần bằng ether isopropyl (B) ở20°C, trong mỗi lần 
trích sử dụng lượng dung môi là 40 kg. Xác định khối lượng và thành 
phần của các dòng. Nếu trích một lần đế đạt cùng nồng độ cuối cùng 
của pha rañnat thì cần lượng dung môi là bao nhiêu? 


Bảng 8.3: Dữ biện cân bằng cho nước - acid acetic - ether tsopropyÌ 
(% khối: lượng) 


Pha nhiều nước Pha nhiều ether Isopropyl (E.!) 
F5 NNH:  lm [NH | mm | N Ïï &'i 





Giải: Dữ kiện cân bằng của hệ ở 20°C cho ở bảng 8.1. Trong 
trường hợp này độ đốc của đối tuyến là âm, sử dụng đồ thị tam giác 
vuông và đồ thị được vẽ đến x = 0,30 trên hình 8.12. 


x, y = phản khối lượng acid 





0,4 
phân khối lượng ether isopropyl 


Hình 8.13: lời giải cho 0u dụ 8.1 
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Đoạn 1: Ÿ' = 100 kg; xr= 0,30; y, = 0; S1 = Ö¡= 40 kg 
Theo (8.5): M = 100 + 40 = 140 *g 
(8.6) : 100x 0,30 + 40 = 100 #„;, SUY Tả X„ự, = 0,214 
Xác định điểm Ä⁄, trên đường #, từ đường cân bằng xác định 
được đối tuyến #,È); qua M;và có +; = 0,3ð8; y, = 0,117 phân khối 
lượng acid acetic. 


(8.8): E, = 140(0,214 - 0,258) 
Tứ ng (0.117—0,258) 


(8.5): i = 140 — 47,6 = 92,4 kg 
Đoạn 23: — S, = B,= 40 hg 
— (8.15): MẶy, = ạ+B; = 96,4 + 40 = 136,4 kg 
(8.16): 92,4(0,258) + 40x00 = 186,4 xự, suy ra x„;, = 0,1822 
Xác định điểm 3⁄;¿ nằm trên ?B. Vẽ đối tuyến RE; quaÄ⁄¿ cho 
34 = 0,095 và z¿ = 0,227 


m. _ MaGŒw,—*;Ì _ 136,4(0,1822-0,927) _ 4ã Š.Ã 
: Xa %2 (0095-0/227)  ”””8 


Rạ = M;,—E, = 136,4 ~ 46,3 = 90,1 kg 
Đoạn 3: Xác định tương tự B;= 40 kg, M; = 130,1 hg; #,„ = 0,1572; 
*s = 0,20; y¿= 0,078; E; = 4ð,7 kg; l = 84,4 kg. Lượng acid còn trong 
pha rafinat cuối cùng là Ö,x; = 84,4x0,20 = 16,88 bg. 
Lượng pha trích tổng cộng là: 
Eq+Eaạ+Ey = 43,6 + 46,3 + 45,7 = 185,6 kg 
và lượng acid tổng cộng trong pha trích là: 
1y +Eaya + Esya = 13,12 bg 
Nếu quá trình trích là một đoạn có cùng nồng độ của pha rafñnat 
cuối cùng là x = 0,20 thì điểm M sẽ là giao điểm của đối tuyến RE; và 
đường B# hay tại x„ = 0,12. Lượng dung môi cần thiết sẽ là: 
S, = 100(0,80 ~ 0,12)/(0,12 ~ 0) = 150 kg 
thay vì dùng 120 &g cho quá trình ba đoạn giao dòng 


Chất lỏng không hòa tan: TYong trường hợp dung môi và dung 
dịch hoàn toàn không hòa tan, khối lượng A vẫn giữ nguyên trong pha 


= 47,6 h8 
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rañnat, khối lượng B giữ nguyên trong pha trích nên thành phần của 
dung chất có thể biểu diễn theo x' = x/(1-x) và y” = y/(1-y). 


Cân bằng dung chất C cho một đoạn bất kỳ thứ ;: 


Axzi+B„uy, = Pazy„+A*, (8.20) 
_ẨÔÔ _ hhển., (8.21) 
B, E "IỆc = _ “f 


Phương trình (8.21) là đường làm việc cho đoạn thứ n có hệ số góc 
-A/B, đi qua các điểm (x„ ¡,y;) và (z„, y„). Hình 8.13 cho thấy đường 
làm việc được vẽ tương ứng với hệ số góc của mỗi đoạn. Nông độ pha 


rafñinat không thể nhỏ hơn nồng độ dung môi đi vào. 







Đường làm việc 


-< 
~ả 


Hệ SỐ qóc = - A/B, 


Nồng độ pha trích, g €/g B 
-_ 


z 


Xạ Xạ X) Xe 
Nồng độ pha rafinat, g C/g A 


Hình 8.13: Quá trình giao dòng uới dung môi không hòa tan 


Nồng độ pha rañnat trong trường hợp này có thể biểu diễn theo 
khối lượng/thể tích, A và B biếu diễn theo thể tích/thời gian (hay thể 
tích nếu quá trình gián đoạn). 


Ví dụ 8.3: Nicotin (C) trong dung dịch với nước (A) chứa 1% nicotin được 
trích bằng dung môi là xăng ở 20°C, Nước và xăng hoàn toàn không 
hòa tan. : 


a) Xác định tỉ lệ nicotin trích được nếu 100 *&g dưng dịch được 
trích một lần bằng 150 šg dung môi, | 


b) Quá trình được trích bằng ba đoạn lý tưởng, dung môi vào mỗi 
đoạn là 50 kg. 
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Giải: Dữ kiện cân bằng của hệ ở 20°C. như sau: 


x'= kg nieolin/kg nước |0 | 0.001011 | 0,00246 | 000502 0,00998 
y`= kg nicotin/tg xăng |0 |0,00080 | 0,00196 | 0,00458 | 0.00688 | 0,00913 


F. 












Y' = kg nicotin/kg xăng 





0 0,002 0,004 0,006 0,008 0,010 0,012 
x' = kg nicotin/kg nước 


Hình 8.14: Lời giải cho 0í dụ 8.9 

a) xzp = 0,01 phân khối lượng nicotin, zy = 0,01⁄1 - 0,01) = 0,0101 
kg nicotinlkg nước. F = 100 kg suy ra A = 100 (1 — 0,01) = 99 kg nước. 
Theo hình 8.14, trên trục hoành điểm #' có zy = 0,0101. Từ #' vẽ đường 
FD có hệ số góc 99/150 = -0,66 cắt đường cân bằng tại 7D có +; = 0,0042ð và 
y¡= 0,00380, lượng nicotin trích được là 99(0,0101—0,00425) = 0,B80 &g, tỉ: 
lệ nicotin trích được từ dung dịch là ð8%, 

b) Với mỗi đoạn trích hệ số góc đường làm việc là ~99/50 = —1,98. 
Từ # vẽ đường làm việc có hệ số góc —-1,98, lần lượt vẽ ba đường như 
trên hình vẽ, xác định ả::2c +; = 0,0034 và lượng nicotin trích được là: 


99 (0,0101 — 0,0034) = 0,665 »g, tỉ lệ trích được là: 66,3% 


TRÍCH LY CHẤT LỎNG 243 





8.3.3 Trích ly liên tục nhiều đoạn nghịch dòng 


nhập liệu 
F R, Hạ Rạ. Rg _ r Rụạ: Ra, = Pha rafinat 
Xg đoạn \ X; đoạn \X*a | [Xs.+/ đoạn \Xs Xq.+(/ đoạn \*Xw, cuối cùng 
phatrích E; 1 E 2 jE.|(Es\ S /Es.d(Ew \ Nẹạ /Es Dung môi 
cuối cùng y, Y; Ya `“ Ys Ys„+' “YN, Ya 


Hình 8.1ð: Trích ly nhiều đoạn nghịch dòng 
C 





Hình 8.16: Trích ly nhiều đoạn nghịch dòng 


Sơ đô hệ thống trích ly được trình bày trên hình 8.15. Dung dịch. 
ban đầu đi vào đâu này, dung môi đi vào đầu kia, hai pha rañnat và 
pha trích liên tục đi ngược chiều qua mỗi đoạn, cuối cùng được hai đòng 
sản phẩm R„ và E¡. Với cùng điều kiện phân riêng cho trước, quá 
trình này cần ít đoạn trích hơn quá trình nhiều đoạn giao dòng với cùng 
lượng dung môi hoặc cần ít dung môi hơn với cùng số đoạn trích. 


Các phép tính được trình bày trên đồ thị tam giác vuông (H.8.16), 
trên đổ thị tam giác đều cách làm cũng tương tự. Cân bằng vật chất 
tổng cộng: 


F+8 = E+Ry, =M (8.22) 
Cân bằng cho dung chất C€: 
Fxp+Sys = Eizi+fn,xụ, = Mxw (8.23) 
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hx„, +Õ*% 
_ Fxp+5%Ss (8.24 
*m F+:S 


từ đó xác định được Ä⁄ trên đoạn #'S. Phương trình (8.32) còn cho thấy 
M nằm trên đoạn Fy, E\. Sắp xếp lại (8.22): 

đầy, -S = #-E = Ấm tại (8.2ã) 
_vớiAn là điểm sai biệt biểu diễn dòng sai biệt đi về phía đoạn Äp. 
Theo phương trình (8.25), kéo dài Rụ,5 và F4 sẽ cắt nhau tại Aạ. 


Giao điểm này có thể nằm bên phải hoặc bên trái đồ thị. Cân bằng vật 
chất từ đoạn bất kỳ s đến đoạn Wp là 


R.i+8 = By, +, (8.26) 
hay Ry,—9 = f,\a—E, = Ấp (8.27) 
như vậy dòng sai biệt nằm giữa hai đoạn bất kỳ là không đổi và bằng 
Ag. Đường È, R,¡ kéo dài cũng đi qua Az. Từ đó xác định số đoạn 
trích lý thuyết như sau: 
» Xác định các điểm ƑF, S, M, E¡,ly,„ và Ap, vẽ đối tuyến qua #¡ cho 
ta điểm #4, vì Rị và E¡ là hai pha cân bằng rời khỏi đoạn lý thuyết số một 
«Nối Ay với Rị kéo dài sẽ cắt đường phân pha tại E,, đối tuyến 
qua #; cho †,... Tiếp tục cho đến Rụy,. Số đối tuyến vẽ được là số 
đoạn trích lý thuyết. 


« Khi tăng suất lượng dung môi, điểm Ä⁄ trên đường #S sẽ di 
chuyển về phía S làm cho A„p tiến về phía trái đồ thị, khi F#, song 
song ly, điểm A„ sẽ ra vô cực. Lượng dung môi tiếp tục tăng thì điểm 
Ap sẽ nằm bên phải đổ thị và phương pháp xác định số đoạn trích lý 
thuyết vẫn như trên. 

s« Nếu một đường xuất phát từ Ap trùng với một đối tuyến, số 
đoạn trích sẽ là vô cực ứng với lượng dung môi tối thiểu. Để xác định 


lượng dung môi tối thiểu, ta vẽ các đối tuyến kéo dài để cắt đường 
Siy„. Giao điểm nào nằm xa § nhất (nếu nằm bên trái đồ thị), gần S 


nhất (nếu nằm bên phải đô thị) cho ta điểm sai biệt Ap ứng với lượng 


dung môi tối thiểu, số đoạn vô cực. Thông thường đối tuyến kéo đài qua #, 
đối tuyến /# chẳng hạn, sẽ xác định Ay , nhưng trên hình 8.17 không 


phải trường hợp này, 
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C 


Ân 


Anm 8 


Hình 8.17: Xác định lượng dung môi tối thiểu 
cho trích Ìy nghịch dòng 





C 


đường cân bằn 
ng cân bằng 





Hình 8.18: Chuyển từ đồ thị tam giác 0uuông sang tọa độ xy 


Trong trường hợp số đoạn trích quá nhiều, xác định theo cách 
trình bày trên hình 8.18 sẽ tiện lợi hơn. Vẽ các đường bất kỳ từ Agp 


cắt đường cần bằng ở hai điểm, hai giao điểm này choz, và y„„¡ là tọa 
độ một điểm nằm trên đường làm việc trên tọa độ xy. Vẽ đường bậc 
thang giữa đường làm việc và đường cân bằng sẽ xác định được số đoạn 
trích lý thuyết. 


Hình 8.19 trình bày cách vẽ trên đồ thị không dung môi. Cân 
bằng vật chất tổng quát trên căn bản không dung môi: 


2+8! = Pi+Rụy, =M _ (8.28) 
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Xân ẨN, 
Hình 8.19: Trích ly nghịch dòng trên tọa độ không dung môi 921 
Thông thường nhập liệu không có 8 nên #” = Ƒ. M' nằm trên đường 

S có X„ được xác định từ cân bằng cho C: 

| M”Xp+SYẹ = MAXy (8.28) 
Nếu dung môi Ö tỉnh khiết $' = 0; S'Ÿs =0; #' = M; Xự =3y và 
điểm M nằm trên đường thẳng đứng kẻ từ #. Đường E: Rụ, phải đi qua 

M, nên: 


lu T-8' = F—©ẲE1 = Ap (8.30) 
Cân bằng từ đoạn s bất kỳ đến đoạn X, là: 
By, T8"! = RZy-E„ = An (8.81) 


_ với đỉnh A; là điểm sai biệt trên căn bản không dung môi. 
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Đường E,R, ¡ kéo dài phải đi qua Ay, do đó xác định số đoạn 
trích lý thuyết trên đồ thị này như sau: 

Xác định các điểm #, S, M, Eq,Hy, và An, đối tuyến từ #;cho 
R,, đường Ag#F kéo đài xác định được #;... Nếu dung môi nguyên 
chất (N, =œ), đường E„„Anthẳng đứng. „ 


Cân bằng C từ đoạn s bất kỳ đến đoạn Ấp 


s-1L Xa = K1, = An An (8.32) 
Cân bằng Ö: 
RJNg.,a-EạNg, = ARNay (8.83) 


Khử A„ giữa các phương trình từ (8.30) đến (8.32) 


R1 _ Ÿ, —TÃAn ÑNg, ~ Nap 


ms====—- (8.84) 
: b; Tạ-1 = Âu. Ng„.~1 “ẨAu 


Như vậy tỉ số RE; ;/E; có thể được xác định từ tỉ số độ dài 
B,Ag/R, ¿Ag ở phần trên đồ thị hình 8.19 hay hệ số góc của dây cung 
từ (X,¡,Y,) đến Xạ, trên đường 4ð° trên đổ thị dưới, như vậy điểm 
Ap tương tự như A„ trong chưng cất. 

Khi tỉ số dung môi/nhập liệu tăng,Ag trên hình 8.19 sẽ di chuyển 

xuống dưới. Ngược lại, lượng dung môi giảm, An đi chuyển lên trên, 
như vậy giao điểm cao nhất giữa đối tuyến kéo đài và đường S#y„p sẽ 
cho lượng đung môi tối thiểu. 
Ví dụ 8.3: Dung dịch acid acetic (C) - nước (A) có nổng độ 30% khối 
lượng acid, suất lượng 2000 *šg/h được trích liên tục nghịch dòng bằng 
ether isopropyl (B) để giảm nồng độ acid trong pha rafinat còn 2% trên 
căn bản không dung môi. 

a) Xác định lượng dung môi cần thiết tối thiểu. 

b) Xác định số đoạn trích lý thuyết nếu suất lượng dung môi là 
B000 k¿ø¡h. 


Giải: Dữ kiện cân bằng của ví đụ 8.1 được vẽ lên (H.8.20). 
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Đưởng kân bằng 
yˆ*Jtheo x J⁄ 









0,10 










nh làm việc 





y = pkl acid acetic trong dung địch IPE 
©° 
=) 
Œ 





0,20 0,30 
Xe nh acid aeetic trong dung dịch nước 


Hình 8.20: Lời giải cho oí dụ 8.3 

a) F = 2000 kg/h; x„ = 0,3 phân khối lượng acid tương ứng với 

điểm FƑ' trên hình, Ry, được xác định trên cạnh AC có 2% acid, giao 
điểm của đường BRn, cắt đường cân bằng phía nhiều nước cho RN„- 
Trong trường hợp này đối tuyến . kéo dài (đi qua #) cắt Bi, cho bên 
phải đô thị. Tương ứng với F xác định được #¡„ trên nhánh đường cân 
bằng phía nhiều đung môi. Tại #uư„ suy ra yị= 0,143. Đường Eị„ ly, cắt 
FB tại M„ và xự, = 0,114. 


Từ phương trình (8.34): 
: ï x _Òò _ 2000(0,84) . : 
h TC TP = “an — — 2000 = 3260 kg/h 


b) Với 8 = 5000 kg/h; x„ = nh ˆ 2000 con = 0,0857, xác định 


được điểm M trên FỠ, đường Ru,M4 kéo dài cho E; và y,= 0,10. Đường 


FE\ kéo đài cắt Rw,B tại A„. Các đường bất kỳ OKL được vẽ cho 3.1 
tại X và +, tại L như sau, 
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Số đoạn trích lý thuyết xác định được là bằng 8 (H.8.20). Khối 
lượng pha trích thu được là: 
M(xw~x„,) _ 7000(0,0857-—0,02) 


K#_b.. =9  .” DU MỚI" 
› VỊ —XMw„ 0,10— 0,02 Ma 


và - Ry„ = M-—E; = 7000 — ð150 = 1250 hg!h 
Hai chất lỏng không hòa tan: Khi hai chất lỏng A và B không hòa 
tan, tính số đoạn trích lý thuyết sẽ đơn giản hơn với thành phần được 


biểu diễn theo x, y'. Cân bằng vật chất tổng cộng cho cấu tử C: 


Bys+Arg = By+ Azy, (8.35) 
hay Bổ mạ dị. (8.36) 
B xp-*nN, 


(8.36) là phương trình đường thẳng làm việc có hệ số góc A/B đi qua 
các điểm (zp, yị) và (z»y„,ys). Tương tự, từ đoạn 1 đến đoạn thứ s: 


„J1 mỉ (8.87) 
B *r ~%; 
xz' và y' có thể biểu diễn theo khối lượng/thể tích với A và là lưu 
lượng, thế tích/thời gian. 
Trong trường hợp đặc biệt đường cân bằng có hệ số góc không đổi 
m'= y'” /x', từ chương 4 ta có: 


Xr ~#w„_ _ (m'B/A)ẨP* _m'B/A 


——T— (8.38) 
#rz —ygÍm` (m'B/A)ŸP*! ~1 


với rmˆ”B/A là thừa số trích ly. 


Ví dụ 8.4: Dụng dịch nicotin (C) - nước (A) có nồng độ 1% nicotin, suất 
lượng 1000 &g/h được trích liên tục nghịch dòng bằng một loại xăng ở 
20°C để giảm nồng độ nicotin xuống còn 0,1%. 


a) Xác định suất lượng đung môi tối thiểu. 


b) Xác định số đoạn trích lý thuyết nếu sử dụng suất lượng dung 
môi bằng 1150 kg/h. " 
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Giải: Dữ kiện cân bằng từ ví dụ 8.2 được vẽ trên hình 8.21. 
0,01 
0,008 


0,006 


0,004 


y`= gnieotin/ g xăng 


0,002 





0,004 ỷ 0,008 0,010 0,012 


X' = g nicotin/ g nước 


Hình 8.21: Lời giỏi cho uí dụ 8.4 


a) #' = 1000 kø/h; x„ = 0,01; A = 1000 (1 ~ 0,01) = 990 kg/h 
0,01 





3s =Ú; p= 1-001 = 0,0101 kg nicotin/kg nước 
Ý vai 0,001 ~- 
ŸNp ¬ 0,001; ŠNp ˆ1-0001 = 0,001001 kø nicotin/kg nước 


Đường làm việc bắt đâu từ điểm 7y“ = 0; x” = 0,001001) đi qua điểm 
K trên đường cân bằng ứng với số mâm vô cực tại xy, yx = 0,0098. 
_ Do đó- A/B„ = 0,0098 — 0)/(0,0101 — 0,001001) = 1,021 
và B„= A/1,021 = 990/1,201 = 969 kg xăng/h 
b) Ö = 1150 kg/h; A/B = 990/1150 = 0,860 





?1 3ì 
Theo (8.36): =——————— =Q, 
zp—xụy,  0,0101-0,001001 su 


3¡ = 0,00782 &g nicotinlkg xăng | 
Đường làm việc được vẽ từ L đến điểm (y;,xyz) và xác định được 
8.3 đoạn trích lý thuyết. 
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Một cách khác là tính theo đô thị trong chương 5. Tại phía thiết 
bị có dung dịch loãng m' = 0,798 và m'B/A = 0,798 (1150)/990 = 0,928 
tại thiết bị có dung dịch nồng độ cao, m' = 0,953 và: 


m BíA = 0,953 (1150)/990 = 1,110. 
Giá trị trung bình: 


(0.928x1,110)95 = 1,01; -—?- = ————— =0,099 
Xr 


Hình 4.15 cho thấy cần 8.4 đoạn trích lý thuyết. 
8.3.4 Trích ly liên tục nghịch dòng có hoàn lưu 


Trong quá trình trích ly liên tục nghịch đòng, dòng sắn phẩm 
trích có nồng độ lớn nhất khi đạt cân bằng với dòng nhập liệu. Việc sử 
dụng dòng hoàn lưu của pha trích làm cho pha trích có nông độ cao 
hơn, tương tự như trường hợp hoàn lưu của tháp chưng cất. Dòng hoàn 
lưu pha rañnat không cân thiết. Sơ đồ được trình bày trên hình 8.22. 


Tách dung X ` Dung môi 
môi Rafinat 
F 


Hình 8.99: Trích ly nghịch dòng có hoàn lưu 


- Dòng nhập liệu được đưa vào tại một đoạn thích hợp. Bên trái 
nhập liệu, nồng độ C trong pha trích tăng dân nhờ quá trình tiếp xúc 
nghịch dòng với pha rañnat có nhiều C. Pha raflinat này được tạo nên 
bằng việc tách dung môi ra khỏi pha trích È¡ để cho dòng E” không có 
dung môi, một phần #' được lấy ra làm sản phẩm và một phần thành 
đòng hoàn lưu R,. Bên phải nhập liệu là phần thu hồi dung chất C 
trong pha rafinat bằng cách cho tiếp xúc nghịch dòng với dung môi. 


Xác định số đoạn trích lý thuyết trong trường hợp này bằng đồ 
thị tam giác là không tiện nên ta sẽ sử dụng đô thị NW, X, Y. Với phần 
thu hồi dung chất bên phải sơ đổ hình 8.22, ta sử dụng các phương 
trình cho quá trình trích ly liên tục nghịch đòng, (8.31) đến (8.34). | 


Trong phần trích bên trái đổ thị, cân bằng cho A + C quanh thiết 
bị tách dung môi: 
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b) = E = Pg+R (8.39) 
Đặt AE là dòng sai biệt trên căn bản không dung môi đi về trái: 

Ay = Pụ (8.40) 
với nồng độ C: XAg = XP (8.41) 
với nồng độ 8: Bg = A,W Ap (8.42) 


Điểm Ap được vẽ trên hình 8.23 cho trường hợp hệ có hai đôi 
chất hòa tan một phần. Cân bằng phần trích tới đoạn e cho A + C: 


F}Qy = Pg+Rg = Ae+R, (8.48) 
hay Áp = E.-1R (8.44) 
Cân bằng cho C: A„X Ag =“ Peafy¿i-RX, (8.45) 
Cân bằng cho B: A„V ag “ E.1Wy,¡TRỤNn, (8.46) 


Vì e là một đoạn bất kỳ nên các đường từ cắt đường cân bằng 
trên hình 8.23 tại các điểm biểu diễn pha trích và pha rafñnat chuyển 
động nghịch dòng giữa hai đoạn. Ap là điểm sai biệt, có giá trị không 
đổi cho tất cả các đoạn trong phần trích. có tòa độ là: 


Bra 
N = ———-——.- 
%* (A+Côra 
Cra 
dc mi 
ÂE_ (A+C)ra 


Ap 


Các đối tuyến và các đường khác nhau từ Ay sẽ được xác định số 


đoạn, bắt đầu từ đoạn 1 và tiếp tục đến đoạn nhập liệu. Phần thu hồi 
dung chất được xác định như trích ly nghịch đòng bình thường. Tất cả 
được trình bày trên hình 8.23, Giải phương trình (8.43) với (8.45) và 
(8.46) cho ta tỉ số hoàn lưu bên trong tại một đoạn bất kỳ: 


-~- 


ly _ Nay-Nge.r _- XAp~Xpgz+i _ đoạn 4g EQ„; 
Nupg ˆẦn, Xa„T-Ấn, đoạn áp Tỳ, 





(8.47) 


Tỉ số này có thể được tính từ độ dài của các đoạn thẳng ở phần 
trên đồ thị hình 8.28 hay từ hệ số góc của dây cung trên đồ thị đưới. Tỉ 
aố hoàn lưu ngoại là: bung số cụ | 





(8.48) 
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LL g-Ñ 4 góc =® 


j 27 ⁄'ÌYy=Xsg 


xử 


J¡ 

am X Xp, 
Hình 8.93: Trích ly liên tục nghịch dòng có hoàn liêu 
có thể được dùng để xác định Ay khi biết tỉ số hoàn lưu, cân bằng vật 
chất cho toàn bộ quá trình. Với AÁ + C: 

P`'+8' = Pp+Rgy (8.49) 

Kết hợp với phương trình (8.30) và (8.40): 
Ƒ'= An+Áyby (8.B0) 


thông thường # = F". Do đó, 3 điểm Ƒ, A„, Ag thẳng hàng. Vị trí thích hợp 
của đoạn nhập liệu tương ứng với đối tuyến cắt ngang đường Az Ƒ'Ap. Vị trí 
của Az càng cao (đo đó A„ càng thấp) thì tỉ số hoàn lưu càng lớn và số 
đoạn trích càng nhỏ. Khi R„/Ppẹ là vô cực (hoàn lưu toàn phần), 


N„„ +, số đoạn là tối thiểu. Số đoạn trích vô cực khi đường xuất 
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phát từ Aa hay Az trùng với đối tuyến ứng với tỉ số hoàn lưu tối thiểu. 
Thông thường, đối tuyến vẽ qua #' kéo dài cho Ag và Ag,. 


Ví dụ 8.5: Dung dịch-có 50% etilbenzen (A) và 50% styren (C), suất 
lượng 1000 Èg/h được tách thành hai dòng sản phẩm chứa lần lượt 10% 
và 90% styren bằng dung môi dietilenglycol. 


a) Xác định số đoạn trích lý thuyết tối thiểu. 
b) Xác định tỉ số hoàn lưu tối thiểu. 


c) Xác định số đoạn trích lý thuyết và suất lượng các dòng với tỉ 
số hoàn lưu bằng 1,ð lần tỉ số hoàn lưu tối thiểu. | 


Giải: Dữ kiện cân bằng trên căn bản không dung môi được cho ở 
bảng sau: : 


| Bảng 8.4: Dữ hiện cân bằng cho hệ etilbenzen - styren - etilenglycol 


hidrocarbon hidrocarbon hidrocarbon hidrocarbon 

0 0,00675 
0,0870 0,00817 
0,1883 0,00938 
0,288 0,01010 
0,384 0,01107 
0,458 0,01215 
0,464 0,01215 
0,561 0,01410 
0,573 0,01405 
0,781 0,01833 
1,00 0,02586 




























































Số liệu trên được vẽ lên tọa độ không dung môi (H.8.24) F' = 1000 kg/h; 
Xp= 0,5 phân khối lượng styren, Xppẹ = 0,9; Ẩn.wn„= 0,1. Xác định 
điểm #, Nh, = 3,10. 


a) Số đoạn trích lý thuyết tối thiểu được xác định bằng cách vẽ 
các đối tuyến từ #,, đường thẳng đứng từ R,, đối tuyến từ Z¿... cho 
đến khi đạt đến pha rañnat. Số đoạn tối thiểu ứng với số đối tuyến 
được vẽ trên hình là 9,5. 
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b) Đối tuyến kéo dài qua điểm # cho ta tỉ số hoàn lưu tối thiểu từ 
các giao điểm xa nhất của Ay và Ag đến đường NÑ = 0. Trên hình 
8.24, Nụ, = 20,76 


20,76—3,1 


(8.48): cay = = 5,7Ô kg hoàn lưuikg sản phẩm trích 
E ° 


c) Với H,/P„ = 1,Bx5,70 = 8,Bỗ kg hoàn lưulkg sản phẩm trích 
(8-48): 8,65= “Ae~Š1 _ 
31 | : 

Suy ra W„,= 29,6. Xác định được Az„. Vẽ đường thẳng từ Ay qua 
F cắt đường X = 0,10 tại Ag= —-29,6. Vẽ các đường bất kỳ từ Ap và 
Ap, giao điểm của chúng với đường cân bằng cho ta tọa độ của các 
điểm trên đường làm việc (H.8.25). Số liệu cân bằng được vẽ lên 
(H.8.25). Xác định được số đoạn trích lý thuyết là 15,5 và nhập liệu 
được đưa vào đoạn thứ 7 tính từ phía đâu sản phẩm trích. 


Lị 


N=g đietilenglycog hidrocarbon 





Hình 8.94: Lời giỏi cho uí dụ 8.5 
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` ° 
+ œ œ 


.Y =g styren/g hidrocarbon lớp nhiều glycol 


` 
R2 





X = g styren/q hidrocarbon, dung dịch nhiều hidrocarbon 


Hình 8.25: Lời giải cho 0í dụ 8.5 
Từ hình 8.24: Xg„„= 0,10; NWn,.n, = 0,0082. Cân bằng vật chất 
tổng quát: # = 1000 = Pạ +RN, 
Cân bằng cho C: FXy =500 = P„(0,9)+ RN» (0,10) 
Giải ra được: Pụ = đN, = ð00 kø/h 
Rạ = Rạ = 8ö5 P„ =.8,55 (500) = 4275 hgíh. 
(8.389): — E; =R¿+Py = 4215 + 500 = 4755 hg/h 
Rpg = EỊNg, = 4175(3,10) =14800 kg/h 
E\ = Bpg + E; = 14800 + 4715 = 19575 bg/h 
up =f + Nn,wy„) = ð00(1,0082) = 504 &g/% 
S= Bụ + Rạ,„ -Ng ¿y„ = 14800 + B00(0,0082) = 14804 &g/h 
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8.3.5 Hiệu suất đoạn 


Hiệu suất đoạn Murphree có thể biểu diễn theo pha trích Đựp 
hoặc pha rafnat #„,. 


—.„ lv 
ESựpg = Am TH SÉ- = Euyu ƒ= -“ .. (8.51) 
: LẠ ^“ ;„a\ Xm..1 —%m, 


với xạ và y„ là thành phần thực của pha rafinat và pha trích rời đoạn 
trích thứ m và y„.¡, x„_¡ là thành phần của hai pha vào đoạn thứ m. 


Hiệu suất tổng quát E,„ là tỉ số giữa số đoạn trích lý thuyết với số đoạn 
thực. 


Số liệu về hiệu suất của quá trình trích ly thường được xác định 
bằng thực nghiệm và sự khái quát hóa trong trường hợp này rất giới 
hạn. Với hệ trích gồm nhiều bình khuấy, hiệu suất tổng quát có thể lấy 
từ 0,75+ 1,0. Mặt khác với một bình khuấy có tấm chặn, hiệu suất 
- Murphree có thể bằng 1,0 với các hệ có sức căng bể mặt lớn, sự phân 
tán khó, 


Với thiết bị trích loại tháp mâm xuyên lỗ, hiệu suất biến đổi rất 
rộng từ khoảng 0,02 cho hệ có sức căng bể mặt lớn, đến bằng 1,0 cho 
hệ có sức căng bể mặt nhỏ. Thông thường các giá trị này ở trong 
"khoảng từ 0,25 +0,B0. Hiệu suất mâm tăng theo khoảng cách mâm vì 
thời gian tiếp xúc pha tăng tương ứng. Tuy nhiên điểu này chỉ có giá 
trị với khoảng cách mâm nhỏ hơn 450 mm. 


_8.4 QUÁ TRÌNH TIẾP XÚC PHA LIÊN TỤC "mm, 


Tương tự như trong quá trình hấp thụ,  *':Phán mối 
chưng cất, tháp trích ly tiếp xúc liên tục 
như hình 8.26 trong đó hai pha chuyển động 
liên tục nghịch dòng (trong hình cho thấy 
pha rafinat là pha nặng nếu pha trích là. 
pha nặng sẽ chảy từ trên xuống). 


Tương tự như trong quá trình hấp thu, 
phương trình xác định chiều cao phần tiếp 
xúc pha liên tục như sau: | 





Hình 8.26: Thiết bị tiếp 
xúc pha liên tục 
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Z = Hang - N,op = H,og.N‡og (8.52) 
Hạn = mm (8.53), 
Hạog = “+ (8.54) 
Mụog = An... = In ˆ .. (8.56) 
(—z)„ = ng (8.57) 
t,„ðŸ' = Ta n (8.B8) 
*, y - nồng độ dung chất trong pha rafñnat, pha trích tính theo 

phân mol. 


E,E  - suất lượng pha rafñnat, pha trích qua một đơn vị tiết 
diện tháp, moi/h. 


hp, Ep - hệ số truyền khối tổng quát tính theo pha rañnat, pha 
trích, mol/h.(phân mol). m? 
ga - điện tích bề mặt tiếp xúc pha, m/mỞ. 


Nếu +, y biểu diễn theo phân khối lượng 





đx 1, l1—-zz 1, #s-1)+1 
N ... -+—h—2 t—h-`—— (8,B9) 
= L== ú 2 "1T k 2 "x-D+1 | 
Nog = -, in l¿ 1y xứ 1tr1 (8.60) 


sy-{y 3 l-yy 2  #y;(r-l)+1l 


với r là tỉ số khối lượng phân tử giữa A với C, và giữa B với C. Nếu 
theo tỉ số khối lượng: ` 





› d.' 1, 1+ 
Nào = [  = =:.sêtn ] (8.61) 
“_ le x—#' 2 l+zzy 
Nưv '= [ @ tin] (8.62) 
y'-y' 23 1+rry 
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Dung dịch loãng: Với dung dịch loãng chỉ số hạng tích phân trong 
biểu thức tính M,¿g và NW,¿g là có ý nghĩa. Ngoài ra nếu đường cân 
bằng và đường làm việc là đường thẳng, tương tự như chương 6 ta có 

Nog = —=.. Nop = 1 (8.63) 
-3 )ym (y ~ 2) 

Các biểu thức theo hệ số truyền khối: 

'RŒị —#¿) = EỚyi — Y¿)= Kpga Z(x—*”)„m„ = Kp aZ(y~— y`) (8.64) 
với m là hệ số góc đường cân bằng, 7m = yx= y⁄x" „ chứng minh tương 
tự như cho quá trình hấp thu. 


i1--—-)+-— 
_ _#aT—YaÍm mE LÓI 8.65 
ion ` 1-RJmE dượnG 
n2 ng _=. + = 
ä Z EÏ h m————— 8.66` 
ion 1-mE!R : 


Ví dụ 8.6: Xác định số đơn vị truyền khối tổng quát cho quá trình trích 
ly như trong ví dụ 8.3 với suất lượng dung môi sử dụng là 5000 *kg/h. 
Giải: Định nghĩa z và y theo phân khối lượgg acid acetic: 
#ì =*#rk= 0,30; xa= 0; xo = 0,02; 1= 0,10 
Giản đổ được vẽ trên hình 8.20, từ giản đổ này xác định được giá 
trị x và tại những T¬mT trị y —= nhau như sau. 


x — | 8. | 046 | 040 | 0,05 | 0,02 _ 
AE 1E 1E 3š 0076 | 003đ | 0 — 
l | ®, mg | mm 
Diện 'tích bên dưới đường cong 1⁄(z-z+”) theo x giữa hai đường 


=l=lmia. 
x=0,30 và x =< 0,02 được xác định là 8,40. Trong các dung dịch này, 


độ hòa tan hỗ tương của nước và ether isopropyl là rất nhỏ do đó có thể 
lấy r = 18/60 = 0,30 nên theo (8.ð0): 
1, 1-0,02 1, 0,02(0/80-1)+1 


: Nọp = 8.40 + ch ng † 20 0030-1001. 












vì hai đường làm việc và đường cân bằng gần song song nhau nên 
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Ví dụ 8.7: Xác định số đơn vị truyền khối tổng quát cho quá trình trích 
ly trong ví dụ 8.4 khi sử dụng 1150 *&g xờng/h. 


Giải: Dùng nông độ theo tỉ số khối lượng như trong ví dụ 8.4, 
x⁄) =xy =0,0101; y› =0; x; =0,001001; y) =0,07839. 


Theo giản đổ hình 6.18: Z2~2e” _ 9.001001 _ non 
š #ị — 32/m' 0.0101 


Giá trị trung bình: sẽ c = LỚI1 (ví dụ 8.4), Từ H.6.18: Nụ, = 8/8. 


8.5 THIẾT BỊ TRÍCH LY _ 
Bảng 8.õ: Đặc trưng hoạt động của thiết bị trích ly thương mại 


Năng Chiếu caø đơn vị | Hiệu suất Khoảng ng 
suất truyền khối HTU, mâm, tách mậm, Ä3Hn 
xš xổ liêu biếu 
Im“. 
— BBIENE... BEB.- 
Tháp phụn 15-75 Trích amonilac ử 
muối trong 
trình sản xuất Xe 
_ Tần s— | _———_— | Thuhổi phenol 


















Tháp chêm 
075-175 | Oul trình dấu nhờn 
Furfural 


| 645 — 
Thán mâm 
F-~ rÊ HE 
_ 1840 —| [0/0905 LTM ế sài mức 


chất hữu cơ 

Trong quá trình trích ly lỏng-lỏng, cũng như trong các quá trình 
hấp thu, chưng cất, hai pha phải có sự tiếp xúc tốt để quá trình truyền 
vật chất và tách pha dễ dàng. Trong hấp thu và chưng cất, sự khuấy 
trộn và tách pha xảy ra dễ dàng và nhanh chóng. Tuy nhiên, trong 
trích ly hai pha có khối lượng riêng gần bằng nhau nên năng lượng tiêu 
tốn cho quá trình khuấy trộn và tách pha - nếu đòng chảy do trọng lực 
- là rất nhỏ so với trường hợp một pha là lỏng, một pha là khí. Hai pha 
lỏng thường khó trộn lẫn và khó tách. Độ nhớt của hai pha lồng 
thường tương đối cao và vận tốc đài qua các thiết bị trích ly là thấp. Do 
đó, trong một số loại thiết bị trích ly năng lượng cơ học được cung cấp 
cho quá trình trộn và tách pha, 
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Thiết bị trích ly có thể hoạt động gián đoạn hoặc liên tục. Một số 
thiết bị trích ly tiêu biểu được giới thiệu sau đây và một số thông số 
đặc trưng được trình bày trong bảng 8.5. 


8.5.1 Thiết bị trích theo đoạn 


Với quá trình hoạt động 
gián đoạn, thiết bị khuấy và 
thiết bị lắng được kết hợp 
làm một thiết bị (H.8.27). 
Thiết bị khuấy thường dùng 
cánh khuấy chân vịt hoặc 
turbin. Cuối chu kỳ khuấy, 
các lớp được để yên để tách 
ra bằng trọng lực và pha 
trích và pha rañnat được cách khuấy 
tháo vào các thùng chứa cư 
riêng biệt qua ống tháo ở đáy 
có kính quan sát. Thời gian 
cần thiết để khuấy và lắng 
chỉ xác định được bằng thực 
nghiệm, thông thường khuấy 
_ - xe kg Sop-ba K* ' Hgn3 Hình 8.27: Bình khuấy cho quú trình 
thể nhanh hơn hoặc lâu hơn trích ly gián đoạn hoặc liên tục 
tùy hệ chất cụ thể. 


Với quá trình hoạt động liên tục, thiết bị khuấy và lắng là hai 
thiết bị riêng biệt. Bình khuấy có thể nhỏ hơn bình lắng, có ống vào và 
ra, tấm chặn để tránh dòng chảy tắt. Có thể dùng bơm ly tâm để tạo 
đòng khuấy trộn. Bình lắng là dạng thiết bị lắng liên tục bằng trọng 
lực. Với những chất lỏng dễ tạo nhủ và có khối lượng riêng gần bằng 
nhau, đòng ra khói thiết bị khuấy cần cho qua sàng để kết tụ các giọt 
của pha phân tán trước khi để lắng trọng lực. Với những hệ khó tách 
pha hơn có thể sử dụng đến máy ly tâm loại đĩa hoặc ống. 


Thông thường nếu cân nhiều đoạn trích, các thiết bị khuấy lắng 
có thể kết hợp nghịch đòng như hình 8.28. 


tấm chặn 
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Pha trích Bậc 1 Bậc 2 Bậc 3 
cuối cùng 


Pha.rafinat 
cuối cùng 
Dung môi 





Nhập liệu 


Trình 8.98: Sơ đồ hệ trích ly gồm cặp khuấy - lắng 
hoạt động nghịch dòng 


8.5.2 Thiết bị trích ly loại tháp 


1- Tháp phun 


Đây là dạng thiết bị đơn giản nhất cho quá trình tiếp xúc pha 
liên tục, chỉ có một tháp rỗng trong có bộ phận phân phối chất lóng và 
tháo chất lỏng ra. Pha liên tục chiếm toàn bộ thể tích tháp và đi từ 
dưới lên hoặc từ trên xuống. Pha phân tán nhờ bộ phận phun tạo 
thành hạt nhỏ và xuyên qua, phân tán vào pha liên tục. Pha phân tán 
sau khi vượt qua khỏi bộ phận phân phối pha liên tục sẽ kết tụ lại và 
tách khỏi pha liên tục. 


Pha 





nhẹ 





Pha => E————— A 
nặng Ý 
Pha 
nặng 
Pha 
nhẹ «m 
B 


Ä - van tháo pha nặng; B - bố mặt phân pha; C - van điều chỉnh bể mặt phân pha 
D - van tháo cặn (mở định kỳ) tích tụ tại bề mặt phân pha. 


tình 8.39: Thúp phun 
d) Pha nhẹ phân tán; b) Pha nặng phân tán 
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II 6) MIỔ VV  ——— 


Trong hình 8.29b, nếu giảm chiều cao ống A hay mở van C thì bề 
mặt tiếp xúc pha sẽ hạ xuống như trên hình vẽ. Pha nặng tiếp tục 
phân tán vào pha nhẹ thêm một khoảng nữa. Đây là cách để điều 
chỉnh vị trí của bể mặt tiếp xúc pha trong tháp. 


Chi phí chế tạo tháp không lớn, đễ đàng khi làm vệ sinh, có năng 
suất cao, đó là những ưu điểm của tháp phun. Tuy nhiên tháp có hiệu 
suất kém nên không được sử dụng trong thực tế. 


2- Tháp chêm 


Cấu tạo không khác gì với 
tháp chêm dùng cho quá trình 
tiếp xúc pha khí - lỏng. Tháp có 
tác dụng hạn chế sự khuấy trộn 
theo phương trục, thay đổi đường 
đi của các hạt pha phân tán nên 
tăng được một phần tốc độ truyền 
khối. Với hai pha lỏng tiếp xúc 
nhau, sự lựa chọn vật chêm phải 
cẩn thận để bảo đảm sự thấm ướt 
hoàn toàn bề mặt vật chêm. Vật 
chêm bằng sứ dùng cho các chất 
lỏng có nước, bằng carbon, nhựa 
cho các chất lỏng hữu cơ. Đường 
kính vật chêm không lớn hơn 1/8 
đường kính tháp. Tháp chêm có 
năng suất kém hơn tháp phun vì 
một phần thể tích của tháp bị vật 
chêm chiếm. Hiệu suất phân tán 
trong tháp chêm cũng không cao. 


3. Tháp mâm xuyên lễ 


Pha nhẹ 
‡ 





Ỉ ø 
-b»4— Phần chêm 


(pha nhẹ phân tán) 


Tháp mâm hoạt động rất có hiệu quả, cả về năng suất lẫn hiệu 
suất trích, đặc biệt cho các hệ có sức căng bề mặt kém. Điều này do: 


1- Sự khuấy trộn theo phương trục của pha liên tục bị giới hạn 
vào giữa hai mâm, không lan rộng ra cả tháp. 


_ 9- Các giọt pha phần tán kết tụ lại và được phân tán lại qua mỗi 
mâm, tránh được sự sai biệt nông độ trong mỗi giọt. 
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Tháp gồm có nhiều mâm trên có đục lỗ, đường kính lỗ có thể từ 3:9 
mm. Trong tháp cả hai pha nặng và pha nhẹ đều có thể bố trí là pha liên 
tục hoặc pha phân tán. Những tia giọt của pha phân tán khi qua mâm là 
các giọt nhỏ sau đó tập hợp lại thành lớp trên mâm nếu pha phân tán là 
pha nặng hay ở dưới mâm nếu pha phân tán là pha nhẹ. Do đó ống chảy 
chuyền trên mỗi mâm nằm trên hoặc đưới mâm cho phù hợp. 


Quá trình phân tán xảy ra khi áp suất thủy tĩnh đủ để đẩy chất 
lỏng phân tán qua mâm. Do sức cản trên đường đi nên, đến một lúc 
nào đấy, áp suất thủy tĩnh sẽ giảm đi và nhỏ hơn áp suất cần thiết để 
đẩy các chất lỏng qua lỗ thì các tia phân tán lại kết tụ lại thành lớp 
bên dưới (hoặc bên trên) mâm, trong khi đó pha liên tục luôn chảy 
ngang qua mâm vào ống chảy chuyền. Tháp mâm có hiệu suất trích ly 
khá cao, khoảng cách mâm từ 0,15 +0,60 m, vận tốc chất lỏng qua lỗ 
trên mâm từ 0,1+ 0,3 m/s. 


Tháp sẽ bị ngập lụt nếu lượng thừa các giọt pha phân tán đi vào 
ống chảy chuyền, lôi cuốn theo pha liên tục. Vận tốc của chất lỏng 
trong ống chảy chuyển, u„, do đó nên nhỏ hơn vận tốc lắng của giọt. 
Khoảng cách mâm phải đủ để: 


1- Tạo nên dòng tia giọt phân tán qua các lỗ trên mâm trước khi 
kết tụ lại. 


2- vận tốc dài của pha liên tục không lớn hơn vận tốc trong ống 
chảy chuyền để hạn chế hiện tượng lôi cuốn. 


3- Dễ làm vệ sinh tháp. 


Tháp cũng sẽ bị lụt nếu chất lỏng phân tán kết tụ lại thành một 
lớp lớn hơn chiều cao ống chảy chuyển. Chiểu cao lớp chất lỏng phân 
tán kết tụ lại trên mỗi mâm được xác định bằng độ giảm áp cần thiết 
cho hai đòng lỏng chảy ngược chiêu: 


h = hy +hụ : (8.67) 
với: h„- chiều cao lớp chất lỏng phân tán trên mâm do pha liên tục gây nên 
h„ - chiều cao lớp chất lỏng phân tán trên mâm do pha phân tán gây nên. 


Chiểu cao chất lỏng cần thiết cho pha phân tán gồm chiểu cao 
chất lỏng để thắng trở lực gây nên do sức căng bề mặt tại lỗ h„ và 
chiều cao chất lỏng để làm cho chất lồng chảy được qua lỗ hụ. 


Âu, = ñv+Ằ, (8.68) 


c1.“ Sen SẴÃO SỈ * vs v Phi 
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Giá trị h„ được tính từ phương trình oriñee với hệ số orifñice bằng 0,67: 
_ (uý ~0a)pp 
° 2g(0,67)Ap ` 
với: u„ - vận tốc pha phân tán dựa trên diện tích mâm diện tích ống 
chảy chuyên; ø„ - vận tốc pha phân tán qua lỗ. 


m chốt lỏng (8.69) 


Giá trị h„ chỉ đáng kể khi pha phân tán chuyển động chậm qua 
lỗ, thường thì có thể bỏ qua »„. Chiều cao chất lỏng cần thiết cho pha 
liên tục »„ dùng để khắc phục các trở lực do: (1) ma sát trong ống chảy 


chuyền, thường không đáng kể, (3) đột thu và đột mở khi chảy vào và 
ra khỏi ống chảy chuyển; (3) hai lần đổi chiều chuyển động. Giá trị của 
h, đế khắc phục hai trở lực (2) và (3) là: 


9 
= 4.9000. m chất lỏng 
2Ø Ap 


với: u„; - vận tốc pha lỏng chảy qua ống chảy chuyển 


C 


A-- sai biệt khối lượng riêng giữa pha nặng và pha nhẹ. 





Pha nh . 
Mặt tiếp : 
xúc pha = -®Pha nắng = NI 
.*, *. 4. 
khốc, Pha phân lán 
E141) đ tụ lại 
h „* ` sẽ .... 
421A sây ====.<xPha nặng 
z.c=<= 
tÀ zxp ii ` „‡ Mâm xuyên lỗ Lễ phân phối 
cổ 
tổ 4 ay-L it Cách khuấy 
sŠ ng Ống chảy chuyên Tấm chặn 
ki 
Giá ` Sà ` . 
l2 . 
3322 (4œ Pha nhẹ 
Pha nhẹ 
Ph —¬— sử P 
a nàng, : ha n 
Hình 8.31: Tháp mám xuyên lô Hình 8.32: Thiết bị trích 


pha nhẹ phân tán có cánh khuấy 
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4- Tháp trích nghịch đòng có cánh khuấy (H.8.32; 8.33) 


5- Tháp có gây chấn động (H.8.34). Tháp này là loại tháp mâm 
xuyên lỗ không có ống chảy chuyền. Chấn động có thể được tạo nên 
bằng nhiều phương pháp; thông thường là dùng bơm piston không có 
van, bơm nối với đáy tháp hay nối với đường ống cho pha nhẹ vào. Tần 
số chấn động từ 30+250 chư khỳíph với biên độ chấn động là 1 mưm. 
Chấn động có thể được tạo nên cho tháp chêm hoặc bất kỳ loại tháp 
trích nào khác. Có thể dùng tháp chấn động để trích ly chất lỏng có sai 
biệt khối lượng riêng là 50 *#g/m nhưng trong trường hợp này năng 
suất thấp. 


Pha nặng Ÿ ¿Pha nhẹ 
Động cơ thay đổi được tếc độ 





Mãm 
xuyên lỗ 





Đĩa đứng yên 


Đĩa quay 


-‡~- 
Pha nhẹ Pha nặng 


Hình 8.33: Thiết bị trích :có đĩa quay — Hình 8.34: Tháp chốn động 
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BÀI TẬP 


8.1. Dữ kiện cân bằng cho hệ nước - aceton - clorobenzen (phần trăm 


8.2. 


khối lượng) ở 25°G. 


Pha nhiều nước Pha nhiều clorobenzen 
| Nước | Aceton | Clorobenzen | Nước | Acelon | Clorobenzen - 





a) Vẽ đồ thị các đạng và đường cân bằng cho hệ trên 

b) Xác định hàm lượng nước và clorobenzen trong pha nhiều nước 
có thành phần của aceton là 45% khối lượng. Thành phần của 
pha nhiều elorobenzen cân bằng với nó. 

e) Lượng aceton thêm vào hỗn hợp gồm 0,11 *Èg clorobenzen và 
0,09 kg nước để làm cho hỗn hợp này ngừng phân lớp. 


Aceton được trích bằng clorobenzen từ dung dịch với nước có 
thành phần là 50% khối lượng aceton xuống còn 2%, lượng dung 
địch ban đầu là 100⁄g. 


a) Xác định lượng dung môi cần thiết nếu quá trình trích một 
đoạn, lượng aeeton trích được. 

b) Xác định lượng dung môi cần thiết tổng cộng, thành phần các 
dòng, số đoạn trích lý thuyết nếu dung môi thêm vào mỗi đoạn 
bằng với lượng hỗn hợp được trích trong đoạn đó nếu quá trình 
trích là nhiều đoạn giao đòng. 

e) Xác định thành phần, suất lượng các dòng, số đoạn trích lý 
thuyết nếu quá trình là nghịch dòng, lượng dung môi bằng 
lượng nhập liệu. 


8.3. Dữ kiện cân bằng cho hệ nước (AÄ) - clorobenzen (B) - pyridin (C) ở 


như sau 
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Pha nhiều clorobenzen Pha nhiều nước 

















































Pyridin Clorobenzen Pyridin Clorobenzen 
0 99,95 0 0,08 
11,05 88,28 5,02 0,16 
18.95 79,90 11,05 0,24 
74,28 18,90 
89,15 25,50 
65,58 36,10 
681,00 44,95 
53,00 53,20 


37.80 49,0 


a) Vẽ các dạng đồ thị cân bằng cho hệ trên. 

b) 2000 &g/5 dung dịch 50% pyridin - ð0% nước được trích liên tục 
nghịch dòng bằng clorobenzen để giảm nồng độ pyridin xuống 
còn 2%. Xác định lượng dung môi cân thiết tối thiểu, &g/h. 

c) Nếu suất lượng dung môi là 2040 kg/h, xác định số đoạn trích 
lý thuyết, suất lượng và thành phần pha trích, rafñinat. 

d) Xác định số đơn vị trích cho quá trình trích ở câu e. 


8.4. Dung dịch nước - dioxan tạo nên một hỗn hợp đẳng phí có nhiệt 
độ sôi cực tiểu nên không thể tách ra bằng phương pháp chưng 
cất thông thường. Benzen không tạo hỗn hợp đẳng phí với dioxan 
và được dùng làm dung môi trích. Sự phân phối nông độ cân bằng 
của dioxan trong nước và trong benzen ở 25°C là 


TH n | Le Z:— 
82 | 25 - 


% khối lượng đioxan trong benzen 


Tại những nồng độ này nước và benzen không hòa tan vào nhau. 

1000 &g dung dịch 25% dioxan - 75% nước được trích bằng benzen 

để thu hồi 95% đioxan. Benzen là nguyên chất. 

a) Tính lượng dung môi cần thiết cho quá trình trích một đoạn. 

b) Nếu sử dụng dung môi bằng với lượng nhập liệu được trích 
trong mỗi đoạn. Xác định lượng dung môi sử dụng tổng cộng 
cho quá trình trích 5 đoạn giao dòng. 


8.ð. 1000 *&g/h dung dịch 25% dioxan trong nước được trích liên tục 
nghịch dòng bằng dung môi benzen để thu hổi 95% đioxan, 
a) Xác định lượng dung môi tối thiểu, kg/b. _ 
b) Nếu sử dụng 900 kg dung môUh, xác định số đoạn trích lý thuyết. 
c) Xác định số đơn vị truyền khối NW;op cho quá trình trích ở câu b. 





SẤY 


Trong công nghiệp hóa chất, thực phẩm, quá trình tách nước ra 
khỏi vật liệu (làm khô vật liệu) là rất quan trọng. Tùy theo tính chất 
và độ ẩm của vật liệu, mức độ làm khô của vật liệu, mà thực hiện một 
trong các phương pháp tách nước ra khỏi vật liệu sau đây: 


- Phương pháp cơ học (sử dụng máy ép, lọe, ly tâm...) 
- Phương pháp hóa lý (dùng clorous calci, acid sulfaric để hút nước) 
- Phương pháp nhiệt (dùng nhiệt để bốc hơi nước trong vật liệu). 


Sấy là quá trình làm bốc hơi nước ra khỏi vật liệu bằng nhiệt. 
Nhiệt được cung cấp cho vật liệu ẩm bằng dẫn nhiệt, đối lưu, bức xạ 
hoặc bằng năng lượng điện trường có tần số cao. Mục đích cửa quá 
trình sấy là giắm khối “Tượng của vật liệu, tăng độ bền và lu quản 
được tốt. 


Trong quá trình sấy, nước được cho bay hơi ở nhiệt độ bất kỳ do 
sự khuếch tán bởi sự chênh lệch độ ẩm ở bể mặt và bên trong vật liệu 
và bởi sự chênh lệch áp suất hơi riêng phần của nước tại bề mặt vật 
liệu và môi trường chung quanh. Sấy là một quá trình không ổn định, 
độ ẩm của vật liệu thay đổi theo không gian và thời gian. 


Quá trình sấy được khảo sát về hai mặt: tĩnh lực học và động 
lực học. 


Trong tĩnh lực học, sẽ xác định được mối quan hệ giữa các thông 
số đầu và cuối của vật liệu sấy và của tác nhân sấy dựa trên phương 
trình cân bằng vật chất - năng lượng, từ đó xác định được thành phần 
vật liệu, lượng tác nhân sấy và lượng nhiệt cần thiết. 
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Trong động lực học, sẽ khảo sát mối quan hệ giữa sự biến thiên 
của độ ẩm vật liệu với thời gian và các thông số của quá trình ví dụ 
như tính chất và cấu trúc của vật liệu, kích thước vật liệu, các điều 
kiện thúy động lực học của tác nhân sấy..., từ đó xác định được chế độ 
sấy, tốc độ sấy và thời gian sấy thích hợp. 


A. TĨNH LỰC HỌC QUÁ TRÌNH SẤY 
9.1 KHÁI NIỆM VỀ HỖN HỤP KHÔNG KHÍ ẨM 


Hỗn hợp không khí và hơi nước được gọi là hỗn hợp không khí 
ẩm. Sau đây là một số khái niệm đặc trưng cho hỗn hợp không khí ẩm. 

1- Độ ẩm tuyệt đối (hàm ẩm) của không khí, là lượng hơi nước, 
chứa trong 1 #ø không khí khô, ký hiệu Ÿ (kg hơi nước/kg không khí khô). 

2- Độ ẩm tương đối của không khí hay còn gọi là độ bão hòa hơi 
nước được định nghĩa bằng pạ/Px„, trong đó p„ là áp suất riêng phần 
của hơi nước trong hỗn hợp không khí ẩm và ?¿ là áp suất hơi bão hòa 
của nước ở cùng nhiệt độ bầu khó. Độ ẩm tương đối được ký hiệu là ọ. 
Nếu lượng hơi nước trong không khí tăng lên đến khi bão hòa, tức là 
Pạụ = Pụ, thì độ ẩm tương đối ọ đạt cực đại ọ=1=0„.. 


Giữa độ ấm tuyệt đối và độ ẩm tương đối có quan hệ như sau: 
Ỹ L2: 
Y = 0622—_—^— b 
ng ¬ (9.1) 
với P là áp suất tổng có cùng đơn vị với P„ 


3- Điểm sương: Giả sử có hỗn hợp không khí ẩm chưa bão hòa hơi 
nước. Làm lạnh hỗn hợp không khí này với điều kiện là hàm ấm Ÿ 
không đổi, nhiệt độ của hỗn hợp khí giảm dần xuống (P, giảm theo) 
đến một trị số nào đó thì hỗn hợp đạt được trạng thái bão hòa (ọ = 1). 
Nhiệt độ tương ứng với trạng thái bão hòa gọi là nhiệt độ điểm sương, 
ký hiệu ¿,. Vậy điểm sương là nhiệt độ giới hạn của quá trình làm 
lạnh không khí ẩm với hàm ẩm không đổi. — 


á- Nhiệt độ bầu khô: t, là nhiệt độ của hỗn hợp khí được xác 
định bằng nhiệt kế thông thường. ề 
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ð- Nhiệt độ bâu ướt: t„ là nhiệt độ ổn định đạt được khi một 
lượng nhỏ nước bốc hơi vào hỗn hợp khí chưa bão hòa hơi nước ở điều 
kiện đoạn nhiệt. Nhiệt độ bầu ướt là một thông số đặc trưng khả năng 
cấp nhiệt của không khí để làm bay hơi nước từ vật liệu ẩm cho đến 
khi không khí bão hòa hơi nước. Nhiệt độ bầu ướt thường được đo bằng 
nhiệt kế thông thường có bọc vải ướt ở bầu thủy ngân. 


G- Thể tích hỗn hợp không khí ẩm: u„ là thể tích của hỗn hợp 
không khí ấm tính cho 1kg không khí khô (kkk) ở nhiệt độ và áp suất 
đã định. 

— R7 


= , _ mề/bg kkÈ 9.2 
Ùy P-oP, mm I8 (9.2) 





với: R - hằng số khí lý tưởng = 287 /J/kg.K 
T - nhiệt độ tuyệt đối của không khí, ẤX 
P - áp suất tổng của hỗn hợp không khí ẩm, N/m? 
ọP = px - áp suất riêng phần của hơi nước, Ñ/ mề. 


T- Enthaipy của hỗn hợp không khí ẩm: H, được xác định bằng 
tống số enthalpy của không khí và hơi nước có trong hỗn hợp. Vậy 
enthalpy của hỗn hợp không khí ẩm trong đó có chứa 1kg không khí 
khô là: 

H =C,!t+YH,,  dJ!kg kkk (9.3) 
với: C, - nhiệt dung riêng của không khí khô, .//&g °C 

£  - nhiệt độ của không khí, °G. 

HH, - enthalpy của hơi nước ở Không độ ¿, J/kg, được xác định theo 

công thức sau: 


Hy, = rạ+C„t = (2498+1,979102,  J/kg (9.4) 
với: r„ =2498x10” - enthalpy của hơi nước ở 0°C, .J/kg 
C„ =1,97 x10 - nhiệt dung riêng của hơi nước, ‹J/k;g °C 


Thay (9.4) vào (9.3) và lấy tiệt dung riêng của không khí là 
1000 .//*g°C sẽ được: 


H = 1000t+ Y(2493 + 1,97t)x10?,  J/kg kkÈk (9.B) 
hay H = (1000 + 1,97x108 Y)¿ + 2493x100 Ÿ, J/kg kkk (9.6) 
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của hỗn hợp không khí ẩm, tức là dùng đồ thị H - Y của L.K Ram¿in. 


riêng của không khí ẩm có hàm ẩm là Y, 
Tính toán quá trình sấy theo phương pháp giải tích rất phức tạp. 


Thành phần trong dấu ngoặc (1000 + 1,97x10° Ÿ) là nhiệt dung 
Để đơn giản hơn, sử dụng phương pháp đồ thị để xác định trạng thái 


9.2 GIẢN ĐỒ H - Y CỦA HỖN HỤP KHÔNG KHÍ ẨM 


272 


FÐ S5 Š$ŠS8&®oe© 


AT Vip, 


xe 
= 





NO 





œ 
=° 
G 





= 


>~ 
© 
= 








0 Vài ^ ề ASXð v 
XJWƒ* 


: NV X \X ¬ \X NN ° 
RP9/9949\94949)102100) 
R)ì0/0/0/9/9)909))56)0) 
“W4 64M 


œ9 X 


0,0S 
Ẩn(kg không khí khô 





Ÿ. kg 






cự /Ip 8ượư 3 `áị '!Áđ(etyu^¬ 


Hình 9.1: Giản đồ trạng thái hỗn hợp không kh( ẩm 
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Hàm ẩm Y ghi trên trục hoành, các đường Y không đổi song 
song với trục tung, trên đô thị hình 9.1 thường vẽ các đường Y không 
đổi còn trục Y hợp với trục tung góc 135° không vẽ. Trục tung biểu 
diễn enthalpy H, các đường # không đổi song song với trục Y hợp 
với trục tung góc 135°. Ngoài hai trục chính kể trên, trên đồ thị còn 
_ ghi thêm các đường nhiệt độ không đổi, đường độ ẩm tương đối không 
đổi và đường áp suất riêng phần của hơi nước trong hỗn hợp không 
khí ẩm. 


9.2.1 Cách sử dụng giản đồ H - Y 

1- Xác định trạng thái hỗn hợp không khí ẩm 

Trạng thái của hỗn hợp không khí ẩm được đặc trưng bằng giao 
điểm của bốn đường trên giản đổ H-Y : đường ¿, H, Y, ọ không đổi. 
Do đó, muốn xác định trạng thái của hỗn hợp không khí ẩm ta chỉ 
cần biết hai trong bốn thông số (7,Y, ọ,H) rồi từ đó sẽ xác định được 
các thông số còn lại của hỗn hợp không khí ẩm. Ví dụ, nhiệt độ của 
hỗn hợp không khí ẩm là ¿ = 50°C, hàm ẩm là Y = 0,05 kg/kg kkÈ, 
giao điểm của hai đường này cho ta trạng thái của hỗn hợp không khí 
ẩm, từ đó xác định được các thông số còn lại là #J = 185 kư/kg khkb; 
 = 0,60. 


3- Xác định nhiệt độ điểm sương, !, 


Khi tính toán quá trình sấy cần phải biết nhiệt độ điểm sương :,, 
vì đó là giới hạn làm nguội hỗn hợp không khí ẩm. Biết được ¿£, thì sẽ 
không chọn nhiệt độ cuối của quá trình sấy gần điểm ¿, để tránh hiện 
tượng ngưng tụ hơi nước trên bê mặt vật liệu. Như đã trình bày, khi 
không khí ẩm đạt đến nhiệt độ điểm sương /. thì hỗn hợp được bão 
hòa hơi nước ( = 1); do đó, đựa vào đặc điểm này để xác định nhiệt độ 


í, trên đồ thị H-Y. 


Giả sử hỗn hợp không khí ẩm có trạng thái ban đầu (Y,/) được 
biểu điễn bởi điểm A, theo đường Ÿ = consý hạ xuống đến đường ọ = 1 và: 
cắt đường = 1 tại điểm Ö, đường đẳng nhiệt ¿ đi qua điểm B là điểm 
sương của hỗn hợp không khí ẩm tại A. 
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3- Xác định nhiệt độ bầu ướt 

Trong quá trình sấy cần phải biết nhiệt độ bầu ướt ¿„ để chọn 
nhiệt độ sấy thích hợp. Giản đồ H-YŸ được dùng để xác định ¿_ khi đã 
biết trạng thái ban đầu của hỗn hợp không khí ẩm. Giả sử trạng thái 


ban đầu của hỗn hợp không khí ẩm là (Y, t), điểm A. Từ điểm A theo 
đường #7 không đổi đến đường ọ = 1, giao điểm của đường H và @ = 1 
là C. Nhiệt độ bầu ướt ¿„là nhiệt độ không đổi đi qua C. Ngược lại, nếu 
biết nhiệt độ bầu ướt ¿„và nhiệt độ ¿ của hỗn hợp không khí ẩm thì có 
thể xác định được trạng thái của hỗn hợp không khí ẩm bằng giản đồ 
H-Y. Do đó trong thực tế, muốn xác định trạng thái của không khí có 
thể dùng nhiệt kế để đo nhiệt độ t và ¿„ của không khí rồi dựa vào giản 
đô H-Y để tìm ra các thông số khác (ï, Y, ọ). 


9.2.2 Mô tả quá trình thay đổi trạng thái trên giản đồ H-Y 


Khái niệm chung 


Do ảnh hưởng của các tác nhân bên ngoài, trạng thái không khí 
ẩm sẽ bị thay đổi một phần hoặc toàn bộ các thông số. Sự thay đổi trạng 
thái của không khí ẩm thường gặp qua các quá trình đun nóng, làm lạnh, 
làm ẩm, trộn hai hỗn hợp không khí ẩm có trạng thái khác nhau... 


Không khí ẩm lúc ban đầu có trạng thái đặc trưng bằng điểm 4 
trên giản đổ hình 9.2 có thể có trạng thái cuối B không phụ thuộc 
trạng thái trung gian. Ví đụ, quá trình thay đổi trạng thái đi theo 
đường AB; khi đó, quá trình sẽ được đặc trưng bằng đại lượng sau: 


AH _ HẠ-Hạ 


=“ —= , È/bkg đ 9.7 
* “NV — Vu Ö, . Lưu 
H 
B 
Hạ 
A 
(=1 


Hình 9.2: Quá trình thay đổi trạng thái của không khí ẩm 
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Có thể chứng minh được rằng kéo đài đoạn AB thì q„ vẫn không 


đổi nghĩa là chỉ phụ thuộc phương và chiều của AB. Từ đó có thể kết 
luận là: tất cả các quá trình thay đổi trạng thái của hỗn hợp không khí 
ẩm xảy ra theo những đường song song nhau trên giản đồ H-Y đều có 
cùng trị số g;;, dấu của g;; phụ thuộc vào chiều biến đổi của quá trình. 


Trộn hơi lượng không khí ẩm có trạng thái khác nhau 
Khi trộn hai lượng không khí ẩm có trạng thái khác nhau (biểu 
diễn bởi hai điểm M, N), trạng thái của hỗn hợp mới được biểu diễn 
bởi điểm nằm trên đường Ä⁄N xác định bởi: 
đoạn MKE h Gy 
đoạn NE G 
với Gy;,G„y là lượng không khí khô ở trạng thái M và N. 


Dựa vào phương trình cân bằng vật chất và cân bằng nhiệt để 
chứng minh X là điểm nằm trên đoạn thẳng MN. 


(9.8) 


Cân bằng ẩm: 

GựụYŸw+GNŸN = (Gự+Gwy)Ÿx (9.9) 
Cân bằng nhiệt: 

Gự Hư +GyHwy = (G„ +Gy)Hự (9.10) 


Từ hai phương trình trên rút ra: 
TN-St -_ ĐI EM, (9.11) 
YN—-ŸỲ& Yg-YM 
Đây là phương trình đường thẳng đi qua hai điểm M và N, H„ và 
Yy„ là tọa độ của điểm K nằm trên đoạn thẳng MN. 


# 





Hình 9.3: Trộn hai lượng không khí ẩm có trạng thái khác nhau 
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Nếu trạng thái của hỗn hợp được đặc trưng bởi điểm K' nằm 
trong miễn quá bão hòa (H.9.3) thì điểm đặc trưng cho trạng thái 
không khí ẩm bão hòa của hỗn hợp này là X” sẽ nằm trên đường 
p = 1 (giao điểm của đường t không đổi và đường ọ = 1), một phần hơi 
nước sẽ ngưng tụ lại, nhiệt độ của không khí bão hòa hơi nước và của 
nước ngưng bằng nhau. 


Làm lạnh nà làm khô không khí ẩm 

Nếu trạng thái của không khí ẩm ở điểm A (H.9.4) đem làm lạnh thì 
quá trình xảy ra theo đường Y không đổi đến điểm B trên đường @ = 1 
(điểm sương), khi tiếp tục làm lạnh đến điểm € một phần bơi nước sẽ 
ngưng tụ lại để hàm ẩm giảm dân đến điểm C. Nếu không khí tại Œ được 
đun nóng đến điểm D có cùng nhiệt độ ban đầu #, thì có được không khí 
khô hơn (Yp <YA). Đoạn AB là quá trình làm lạnh, đoạn BC là quá trình 
làm khô và đoạn CD là quá trình đun nóng không khí. 


Ví dụ 9.1: Dùng giản đô Ramzin để xác định enthalpy và hàm ẩn của 
không khí ở 60°C và  = 0,30. 


Giải: Xác định được trên đồ thị H = 170 k/J!kg kkk và Y = 0/0415 bg 
ẩmibg bhb. 





Hình 9.4: Quá trình làm lạnh uà làm khô không khí ẩm 


Ví dụ 9.2: Tìm áp suất riêng phần của hơi nước trong hỗn hợp không 
khí ấm ở ð0°C và có enthalpy # = 150 hdJ/hg kkk. 


Giải: Trên giản đô Ramzin xác định được giao điểm của đường đẳng 
nhiệt 50°C và đường  = 150 k/J/kg kkk. Từ điểm này chiếu thắng đứng 
đến đường áp suất riêng phân, từ đó chiếu ngang sang phải đến trục biểu 
điễn áp suất.riêng phần của hơi nước xác định được p A=.42 mưnHg. 
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Ví dụ 9.8: Không khí ở nhiệt độ 24°C và độ ấm tương đối bằng 0,7 
được gia nhiệt trong bộ phận đốt nóng không khí tới 90°C. Xác định 
enthalpy và hàm ẩm của không khí. 


Giải: Điểm A được xác định trên đổ thị là giao điểm của đường đẳng 
nhiệt # = 24°C và đường ọ = 0,7. Từ A xác định được Y = 0,013 È»g/&g kkk và 
H= 54,5 kJ/kg kkk. Khi gia nhiệt không khí trong bộ phận đốt nóng, 
trạng thái không khí biến đổi ở điều kiện Ÿ = cons. Vậy trạng thái 
cuối của không khí, điểm , được xác định là giao điểm đường Y = 0,013 
và đường # = 90°C. Enthalpy tương ứng là H = 126 k/J/kg khk. 





0,018 


Hình 9.5: Ví dụ 9.3 
Ví dụ 9.4: Tìm điểm sương của không khí ẩm có ý = 40°C và độ ẩm 
tương đối là = 0,8. 


Giải: Theo định nghĩa, điểm sương là nhiệt độ tại đó hỗn hợp không 
khí - hơi nước có hàm ẩm cho trước trở nên bão hòa hơi nước. Trên đồ thị 
_H-Y xác định giao điểm giữa đường £ = 40°C và ọ = 0,8, Y.= 0,039 #g 
ổmihg kkÈk, từ điểm này chiếu thẳng xuống đường ọ = 1, đường nhiệt độ 
đi qua giao điểm là điểm sương, xác định được bằng 36°C. 


9.3 CÂN BẰNG VẬT CHẤT VÀ NĂNG LƯỢNG TRŨNG THIẾT BỊ SẤY 
BẰNG KHÔNG KHÍ . 
9.3.1 Sơ đồ nguyên lý hoạt động 


. Trong quá trình sấy, nếu dùng chất tải nhiệt là không khí thì gọi 
là sấy bằng không khí. Khi sấy không khí nóng cö hàm ẩm thấp tiếp xúc 


( 
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với bể mặt vật liệu ẩm và cung cấp năng lượng để bốc hơi trong vật liệu 
ẩm vào dòng khí, hỗn hợp không khí ẩm sẽ tăng hàm ẩm và đi ra ngoài. 


Sơ đồ nguyên lý hoạt động của thiết bị sấy bằng không khí được 
mô tả trên hình 9.6. 


không khi thải, G „ 
Hạ, ‡¿. @;, Y¿; 









Vật liệu 
ban đầu 





Lj 
đốt nóng Vật liệu sau bổ sung 
khi sấy 


Hình 9.6: Sơ đồ sấy bằng không khí 


Vật liệu sấy ban đầu có độ ẩm cao được đưa vào thiết bị sấy, được 
sấy khô trong phòng sấy rồi đi ra ngoài, Không khí bên ngoài được đưa 
qua bộ phận đốt nóng để gia nhiệt lên đến nhiệt độ sấy cần thiết, sau 
đó vào phòng sấy để tiếp xúc với vật liệu sấy, cấp nhiệt cho nước trong 
vật liệu để bốc hơi. Trong quá trình sấy, nếu cần thiết sẽ có thêm bộ 
phận đốt nóng bổ sung trong phòng sấy. 


Trong trường hợp vật liệu không sợ bẩn, không yêu cầu về hình 
thức và màu sắc thì có thể dùng tác nhân sấy là khói lò. Khi đó 
không cần bộ phận đốt nóng mà chỉ có lò đốt nhiên liệu và phòng 
trộn khói lò với không khí lạnh để giảm nhiệt độ khói lò trước khi 
vào phòng sấy. 

9.8.2 Cân bằng vật chất trong thiết bị sấy bằng không khí 

Trong kỹ thuật sấy có hai khái niệm vẻ độ ẩm vật liệu: 

+ là độ ẩm vật liệu trên căn bản vật liệu ướt, kg ẩm/kg uật liệu ướt. 

* là độ ẩm vật liệu trên căn bản vật liệu khô, kg ẩmkg uột liệu khô. 


Trong quá trình sấy xem như không có tốn thất vật liệu sấy, do 
đó lượng vật liệu khô tuyệt đối xem như không đổi trong suốt quá trình 
sấy. Vậy lượng vật liệu khô tuyệt đối là: 


„ = H-zx¡) = Lạ(1—zy) _ (9.12) 
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(1-x;) ^ hq—*y) 13 
HC TẾ l4 SN) tu 


với: ï„, Lạ - lượng vật liệu trước và sau khi sấy, kø (gián đoạn), &g/e (Hên tục) 
| L„ — - lượng vật liệu khô tuyệt đối, kg hay &g/s 
#¡,*¿ - độ ẩm của vật liệu trước và sau khi sấy. 


từ đó rút ra: lq = Lạ 





Lượng ẩm tách ra khỏi vật liệu trong suốt quá trình sấy: 
W = L,-L;, kg hay kgís (9.14) 


hay: -ÝẺ #8. ở „- k.: ÔN. Ì 15 
ay W TT” 1“. ”% (9.15) 


9.3.3 Lượng không khí khô cân thiết 


Trong suốt quá trình sấy, xem như không có tổn thất không khí 
khô. Gọi G là lượng không khí khô tuyệt đối đi qua thiết bị sấy (kg/⁄s), 
khi quá trình làm việc ổn định, lượng không khí này đi vào phòng sấy 
mang theo lượng ẩm là GY:. Sau quá trình sấy, lượng không khí này 
nhận thêm lượng ẩm bốc hơi là W. Nếu lượng ẩm trong dòng khí ra 
khỏi phòng sấy là Yz thì cân bằng ẩm cho dòng khí là: 








GYŸYa = GÝY:+W (9.16) 
W 
Từ đó rút ra: ŒGŒ z ——, kg/s (9.17) 
.. Ya-Ÿh s 
G 1 
hay Huy“ =. bg kkkíkg ẩm (9.18): 
mm 


Vì không khí đi qua bộ phận đốt nóng chỉ thay đổi nhiệt độ 
nhưng không thay đổi hàm ẩm nên Y, =Y; nên (8.18) có thể viết là: 


1 1 
“ =“=——=~ = ——==^, &# k}hhikg ẩm (9.198) 
Yọ —Ÿậ To <= Ta -Í ; 


9.8.4 Cân bằng nhiệt lượng trong thiết bị sấy bằng không khí 
Ký hiệu: 


H,,H,,H; lần lượt là enthalpy của dòng không khí trước khi vào 


bộ phận đốt nóng, trước khi vào phòng sấy và sau khi ra khỏi phòng 
sấy, .J/bkg kkh. 








& 
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„›ñ.r„ lần lượt là nhiệt lượng riêng của hơi nước trong không 
khí tương ứng với các nhiệt độ ¿„,, £;, J/kg. ¿,f,,t„: lần lượt là nhiệt 
độ của đòng khí trước khi vào bộ phận đốt nóng, trước khi vào phòng 
sấy và sau khi ra khỏi phòng sấy °C. 


f„+:f„„ là nhiệt độ của vật liệu trước khi vào và sau khi ra khỏi 


phòng sấy °C 
f„„4› Ý„„„ là nhiệt độ đầu và nhiệt độ cuối của bộ phận mang vật liệu. 


Lự 


Phương trình cân bằng nhiệt lượng dựa trên sơ đô thiết bị sấy 
_ bằng không khí được viết như sau: 


Nhiệt lượng mang uào: 


- Dòng không khí :6Hg 

- Do vật liệu sấy „  ' kaCwfug+Wtug 
- Do bộ phận mang vật liệu sấy : : m©wtyca 

- Do bộ phận đốt nóng :Ó 


- Do bộ phận đốt nóng bổ sung trong phòng sấy : Q, 


Nhiệt lượng mang ra: 


- Do không khí : QHa 

- Do vật liệu sấy : LaCvtue 
- Do bộ phận mang vật liệt : MÔ ¿tực 
- Do tổn thất . 


, Ở trạng thái ổn định: 
GH, + LạC ulÍoi4 + WCI.u + m€.„t K4 + Q, + Q, (9.20) 
từ đó rút ra tổng nhiệt lượng cung cấp cho thiết bị sấy là: 


Q = Q. +Q, 
= G(H, - H,)+L,C.r0„ - tua )+ mC, „(t«„ —_ É 3 ) + Q„„ ~ WCt, ru 


nếu đặt: 
Q„; = LạC,;ÉŒ,„ —t,„„) là nhiệt Máu đưn nóng vật liệu sấy, 


Q,„ =mC,„(t x—«g) là nhiệt lượng: đun nóng bệ phận vận tuyến vật 
liệu sấy thì: 


Q=@,+@, = G(1, ~H,)+„ +Q„ + Q„ - WC( (9.21) 
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đặt: XQ=Q,„„+(Q,„+@Q„ là nhiệt lượng tốn thất chung vì nhiệt lượng 
này không làm bốc hơi nước trong vật liệu sấy, (9.21) viết là: 
Q=Q,.+Q, =G(H,—H,)+šQ-WOI,„ (9.22) 
Chia phương trình (9.22) cho W sẽ được lượng nhiệt để bốc hơi 
1 kg ẩm. 


Q_-Q ,9, G ¬ 
W w W =wt, -H,)+—— —Cl 


thay (9.17) vào: 


g= 





H,-H 
q =đ;, +q; = E _. +3 q—Cl,ta (9.93) 


Nhiệt lượng cung cấp riêng trong bộ phận đốt nóng 





H,- -H, 
-==—c=“+> - CÍ ta (9.24) 
đc = Ÿ›-V q{ ~ dụ ~ 
Nếu đặt: 
qy +Ci uid —> q@= Ấ (9.25) 
thì: q, = - TH ¬A=ø(H; - H,)-A ˆ (9.26) 
Yp —Ÿọ 


A gọi là nhiệt lượng bổ sung thực tế trong thiết bị sấy bằng nhiệt 
lượng bổ sung chung (q, +C¿,;;) trừ cho nhiệt lượng tổn thất chung. 


9.3.5 Sấy lý thuyết và sấy thực tế 


Trong sấy lý thuyết A = 0 hay là nhiệt bổ sung bằng nhiệt tổn 
thất. Khi đó theo (9.26): 


HH, _ : 
: = øg(H,~-H,) (9.27) 
Y2—Yo ca o 

Mặt khác, khi qua bộ phận đốt nóng không khí được gia nhiệt từ 
nhiệt độ ý +4 do đó enthalpy của không khí cũng tăng từ H, + Hị 
nên g, có thể tính theo phương trình cân bằng nhiệt tợng cho bộ 


phận đốt Wê 





đQẹ = 


=a(H;) - H,) (9.28) 
So chủ ¬A 27) và (9.28) rút ra Hạc: 
Hạ = H (9.29) 3 


Vậy trong quá trình sấy lý thuyết enthalpy của không khí không 
thay đổi trong suốt quá trình H = cons. Hay nói cách khác, trong quá 
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trình sấy lý thuyết, một phần nhiệt lượng của không khí có bị mất ải 
cũng chỉ để làm bốc hơi nước trong vật liệu, hơi nước mang nhiệt lượng 
đó sau đó nhập lại vào dòng khí. 


M4 


H B TH 


Hình 9.7: Mô tỷ quá trình sấy lý thuyết 
Sự biến đổi trạng thái của không khí được mô tả trên hình 9.7. 
Trạng thái ban đầu biểu diễn bởi điểm A(,,ọ„, H,, Ÿa) khi ra khỏi bộ 
phận đốt nóng biểu diễn bởi điểm Bứữ.ø, Hị, Y1) và sau khi sấy biểu 
diễn bởi điểm C(,,o;, H;,Y;). Để xác định các điểm A,B,C chỉ cần 
biết hai trong bốn thông số trạng thái của không khí. Tóm lại, đường 


ABC biểu diễn quá trình sấy lý thuyết với AB là giai đoạn đốt nóng 
đòng khí và BC là giai đoạn sấy lý thuyết. 


Trong quá trình sấy thực tế, đo lượng nhiệt bổ sung chung khác 
với lượng nhiệt tổn thất chung do đó Az0. Cân bằng hai vế phương 
trình (9.26) và (9.28) được; ‹ 

8ŒH1;,-H,)-A = g(H,~H,) 
từ đó rút ra: H,~H) = à 
& 


Trong thực tế, có thể xảy ra theo một trong ba trường hợp tùy. 
theo giá trị của A. 


1- Nhiệt lượng bổ sung chung lớn hơn nhiệt lượng tổn thất chung 
nên A >0. Vì g luôn là số dương nên theo (9.81) H, >H, | 
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2- Nhiệt lượng bổ sung chung không đủ bù nhiệt lượng tổn thất 
chung nên A<0. Cũng theo (9.31) H, < H, 


3- Nhiệt lượng bổ sung chung đủ bù nhiệt lượng tổn thất chung 
nên A =0, đây là trường hợp của sấy lý thuyết ï; = H; 


H 





L2 Yg Y 


Hình 9.8: Mô tả quá trình sấy thục tế 


Trên hình 9.8, mô tả quá trình sấy thực tế: 

e Đường ABC: quá trình sấy lý thuyết. 

s Đường AĐC): quá trình sấy thực tế với ï; > H¡ 
e Đường AĐØC;: quá trình sấy thực tế với Z1; < HÍ, 


Ví dụ 9.5: Xác định suất lượng của dòng không khí khô và công suất 
nhiệt cần thiết trong một thiết bị sấy lý thuyết. để bốc hơi 100 kg ẩm/h từ 
vật liệu ẩm nếu trạng thái đầu của không khí (trước khi vào bộ phận 
đốt nóng) là ¿ =15°Œ,ø„ = 0,8 và trạng thái cuối của không khí (sau 
khi rời phòng sấy) là ¿„ =44°C và o;= 0,B 


Giải: Từ giản đồ Ramzin xác định được Ÿ¿ = 0,009 ¿g ẩm/kg kkÈ (ứng 
với ý, và ọ„) và Y;= 0,08 kg ẩm/kg kkk. Theo (9.19) 


1 rŠ 
văn Ya—=Y‹ n0, 03—0,009 - ø kihg ẩm bốc hơi 


Từ đổ thị #-Ÿ ta xác định được H,„= 121,5 &/J/kg kkk và 
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H, = 40 È.J/⁄hg khk. Nhiệt lượng riêng tiêu tốn là 


(9.27): ạ, = S2 = —  . = BBBDEdj/V đẩn 


Suất lượng dòng không khí khô là: 
G = Wø = 100 x47,6 = 4760 kg kkÈ/h 
Công suất tiêu thụ là: 
Q_= Wa = 100x3880 = 388.000 &/J/h = 108 kW 
Trong thực tế, do tính chất của vật liệu sấy, do yêu cầu về kỹ 
thuật sấy cũng như kinh tế nên có thể tiến hành sấy theo nhiều 
phương thức sấy khác nhau, mỗi phương thức sấy đều có ưu khuyết 


điểm riêng, do đó tùy theo tình hình cụ thể mà lựa chọn phương thức 
sấy thích hợp. : 


9.4 CÁC PHƯƠNG THỨC SẤY 
9.4.1 Sấy có bổ sung nhiệt trong phòng sấy 


Trong phương thức sấy có bổ sung nhiệt trong phòng sấy, lượng 
nhiệt cần thiết cho toàn bộ quá trình sấy không những được cung cấp ở 
bộ phận đốt nóng mà còn được bổ sung ngay trong phòng sấy. Để đơn 
giản, bỏ qua lượng nhiệt 3ø -ct„¿ thì toàn bộ lượng nhiệt cung cấp cho 
quá trình sấy (qg= q,+a;) là một đại lượng không đổi. Tùy theo sự phân 
phối nhiệt giữa ạ, và q, mà có thể có những trường hợp sau (H.9,9). 





Hình 9.9: Sấy ý thuyết có bổ Sung nhiệt 
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1- Đường AB,Cbiểu diễn quá trình sấy không có bổ sưng nhiệt, 
do đó g=q, (vì q, =0). Nhiệt độ dòng khí khi bắt đầu sấy là 4, đây 
cũng là nhiệt độ lớn nhất của đòng khí. 

2- Đường AB;C biểu diễn quá trình sấy có bổ sung nhiệt. Lượng nhiệt 
ở bộ phận đốt nóng làm cho enthalpy của không khí tăng từ H, + H Bạ 3 
lượng nhiệt bổ sung trong phòng sấy sẽ làm cho enthalpy của dòng khí tăng 
tư Hạ + H;. Nhiệt độ lớn nhất của dòng khí ở đây là ¿; <¡¡. 


j- Đường ABC biểu diễn quá trình sấy có bổ sung nhiệt, trong 
đó nhiệt độ không khí được giữ không đổi trong suốt quá trình sấy và 
bằng ¿_ (nhiệt độ cuối của quá trình sấy). 


4- Đường AC biểu diễn quá trình sấy không có bộ phận đốt nóng, 
toàn bộ lượng nhiệt cần thiết q được cung cấp ngay trong phòng sấy. 
Trong trường hợp này, nhiệt độ không khí trong suốt quá trình sấy là 
thấp nhất, tăng dần từ ¿„ + £.. 


Qua 4 trường hợp đã trình bày ở trên cho thấy, khi trạng thái 
đầu và cuối của không khí sấy đã xác định thì lượng nhiệt cần thiết 
chung cho quá trình là một đại lượng không đổi. Do đó, nếu cần nhiệt 
độ thấp thì phải giảm lượng nhiệt cung cấp ở bộ phận đốt nóng và 
tăng lượng nhiệt bổ sung trong phòng sấy. Nhiệt độ không khí cao 
nhất khi không có bổ sung nhiệt, và thấp nhất khi không có bộ phận 
đốt nóng. Vậy phương thức sấy có bổ sung nhiệt trong phòng sấy được 
dùng trong trường hợp vật liệu sấy không chịu được nhiệt độ cao. 


9.4.2 Sấy có đốt nóng không khí giữa chừng 

Để giảm nhiệt độ không khí sấy, có thể chia phòng sấy ra làm 
nhiều khu vực sấy và trước mỗi khu vực có đặt một bộ phận đốt nóng. 
Theo hình 9.10, không khí ban đầu (1,,£,,Ÿs,o„), điểm A, đi qua bộ 
phận đốt nóng 1 được gia nhiệt lên đến nhiệt độ ¿,, điểm Ö;¡, rồi vào 
phòng sấy 2. Sau khi sấy xong nhiệt độ không khí hạ xuống đến ¿,, 
điểm Œ¡. Không khí lại tiếp tục qua bộ phận đốt nóng 3 để được gia 
nhiệt lên đến ¡, điểm .Ö;, rồi vào phòng sấy 4... Quá trình tiếp tục 
cho đến điểm C. Đường gấp khúc AB,C,B;C,BạC biểu diễn quá trình 
sấy có đốt nóng không khí giữa chừng. Nếu trạng thái đầu (điểm A) và 
trạng thái cuối (điểm €) đã xác định trước thì khi sấy bằng phương 
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pháp đốt nóng dòng khí một lần ban đâu thì nhiệt độ dòng khí lên rất 
cao (điểm B là giao điểm của AB, và ñ,C kéo dài), nhưng khi sấy có 
đốt nóng dòng khí giữa chừng nhiệt độ tối đa có thể nhỏ hơn rất nhiều 
tùy thuộc vào số giai đoạn đốt nóng giữa chừng. Phương thức sấy này 
thích hợp để sấy các vật liệu không chịu được nhiệt độ cao. 


Không khí thải 
Hạ, tạ, ọ;, Y; 


Không khí 
H,, lát Ìo› To 





Hình 9.11: Quá trình sấy có đốt nóng giữa chừng 


9.4.3 Sấy có tuần hoàn khí thải 


Trong quá trình sấy có tuần hoàn khí thải, không khí sau khi sấy 
xong chỉ thải ra ngoài một phần, phần còn lại thì cho tuần hoàn trở lại 
trộn lẫn với không khí mới bổ sung vào. 

Không khí ra khỏi phòng sấy có trạng thái biểu diễn bởi điểm 
C(H;,t;,Y›, ọ;), thải đi một phần, còn một phần quay trở lại trộn lẫn 
với không khí ban đầu biểu diễn bởi điểm A(,,¿ ,Ÿ,, 0„) tạo thành 
hỗn hợp mới tại ÉM (Hự, tự .Ÿ , 0a). Hỗn hợp tại M được gia nhiệt lên 
đến điểm ; rôi đi vào phòng sấy. Trên giản đồ H-Y, đường AMB,C 
biểu điễn quá trình sấy có tuần hoàn khí thải với nhiệt độ tối đa của 
không khí là tp thấp hơn nhiệt độ của không khí khi sấy đốt nóng 
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không khí một lần ban đầu. Lượng không khí tuần hoàn càng nhiều thì 
nhiệt độ ¿; càng thấp. 





Không khí hoàn lưu 


a) 





Hình 9.13: a) Sơ đồ sấy có tuần hoàn khí thải 
b) Quá trình sấy có tuần hoàn khí thải 


Trên căn bản, 1 &ø không khí khô ban đầu được trộn lẫn với  &g 
không khí khô tuần hoàn thì enthalpy của hỗn hợp tại M được tính 
theo biểu thức sau được rút ra từ cân bằng nhiệt lượng 


TH. = —nG, J/kg khk (9.32) 
tt 
Hàm ẩm Yx suy ra từ phương trình cân bằng ẩm 
Fu - 2:12 X_ k,điiRgBkk (9.39) 
l+n 
Hy-H, ˆ Yw-—Ÿ, 
H,-Hự  Ys-VM 
Từ (9.34) xác định được điểm Ä⁄ trên đoạn AC. 
Cân bằng vật chất và nhiệt lượng cho đòng không khí sẽ xác định được. 


Lượng không khí khô ban đầu (tương ứng điểm A): 


từ đó rút ra: n 


t 





šE 2= , *g khhíkg ẩm (9.35) 
Y..Y, 8 8 
Lượng hỗn hợp không khí đi vào thiết bị sấy: 
1 : 
ẨM “ÔN. ^P 6 Z 
hay 8w =  gø(1 +) (9.37) 
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Lượng nhiệt cung cấp ở bộ phận đốt nóng là: 
H -H 2 
= (H —_H ) = TH ———_- ý cJ/hb đm (9.38) 
Ø6 tít ~ tự Yz-Vw § 

Phương thức sấy có tuần hoàn khí thải có những ưu điểm sau; 

- Có thể điều chỉnh độ ẩm của không khí do đó có thể ứng dụng 
để sấy các vật liệu không chịu được điều kiện độ ẩm không khí nhỏ và 
nhiệt độ cao ví dụ như sấy gỗ... 

- Tốc độ không khí đi qua phòng sấy lớn. 

Ví dụ 9.6: Xác định suất lượng không khí và lượng nhiệt tiêu tốn để sấy 
1 tấn vật liệu ẩm từ độ ẩm đầu 50% đến độ ẩm cuối 6% (căn bản vật 
liệu ướt) trong một thiết bị sấy lý thuyết theo những phương pháp sau 

a) Sấy đốt nóng thông thường 


b) Sấy có đốt nóng giữa chừng (nhiệt độ không khí được gia nhiệt 
đến 100°C ) 


c) Sấy có tuần hoàn 80% lượng khí thải. 
Các thông số trạng thái cho dòng khí là: ¡ =25°C; 
Yo = 0,0095 kg ẩm/kg bkk; t, = 60°C; Ÿạ = 0,041 hg đmlbg bhk, 
Giải: Lượng ẩm bốc hơi trong suốt quá trình sấy được xác định theo (9.15) 
- u cm, = 1000(02— ` 





g) = 468 kø/l 


a) Sấy đốt nóng "n thường: đường AB,C trên hình 9.9 
Lượng không khí khô cần thiết đế bốc hơi 1 kg ẩm: 


1 1 
` = ————axz = 31,8 kg kkk/k b 
: Y;— Yo 0, 041~ 0.0095 gh # ẩm bốc hơi 
Suất lượng đòng không khí khô: 


G = Wg=468x31,8 = 14857 kg bhb/h 
Tra trên đồ thị H-Y, với t,,Ýa được H,= B0 kJ/bg bbb 
_#e,Ýa được H; = 170 k./J!hg khh 
Lượng nhiệt tiêu thụ riêng: 
g = 31,8 (170 — 50) = 3816 kJ/kg ẩm bốc hơi 
và Qb= 468x3816 = 1.785.890 kJ/h = 496 èW 
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` Hình 9.18: Ví dụ 96 


b) Quá trình sấy có đốt nóng dòng khí giữa chừng xảy ra theo 
hình 9.13. Để xác định đường biểu diễn quá trình sấy lý thuyết có đốt 
nóng giữa chừng, ta vẽ trên giản đổ Ramzin như sau: Từ A(,,Ÿa) kẻ 
thẳng đứng cắt đường £=100°C tại Ö là giai đoạn đốt nóng 1. Sau đó 
quá trình sấy 1 diễn ra theo đường Hi = const. Từ C(,,Ÿz) kê đường 
Hạ= const lên đến cắt đường =100°C tại B'. Từ B“ kẻ thẳng đứng 
(giai đoạn đốt nóng 2) cắt đường H, tại C” suy ra Y = 0,02525 kgíkg. 
Lượng ẩm bốc hơi trong mỗi giai đoạn sấy là bằng nhau. Lượng không 
khí khô cân để bốc hơi 1 kg ẩm là: 


1 
= —————_ =8 ky khe đ 
8 “ 0 00525-0,0085 TC 0Ó SỐ CHUNG ng 
.s. đt. : 63/5x^—” = 14860 kg kkk /h 


Lượng ẩm còn lại được bốc hơi trong phòng sấy thứ hai với cùng 
đòng khí trên nhưng được gia nhiệt lên đến 100°C trong bộ phận đốt 
nóng thứ hai. 


Tổng công suất nhiệt tiêu tốn trong hai bộ phận đốt nóng là: 
Q = øŒ1, -H,)S-+gŒ1, -H)= = ø'1,~H,) 


. 68,6x^ (170 _ B0) = 1.783.080 kJ/h = 495,3 kW 
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c) Quá trình sấy có tuần hoàn 80% lượng khí thải, đường AMB'C 
g._ _ Yo+4Ys  0,0095+4.0,041 


= ———— = 0,0347 đm/b hhbÈ 
iu 1+4 1+4 *g đhứhg 
H,+nH, — 50+4170 
= — ———`^ = ~———— = láô È.Ì/bm bkhÈ 
tụ l+np 1+4 v 


1 1 
ở > Ya-Ywy 0041-00347 ˆ 
Cự = gự.W = 158,7x468  = 74286 kg kkk!h 


158,7 kg kkb/kg ầm 


Lượng không khí mới bổ sung là: 
G = 0,3. Gự = 0,2x 74286 = 14857 kg kkk/h 


Công suất nhiệt cần thiết là: 
= 1.872.864 kJ/h = 495 bkW 


B. ĐỘNG LỰC HỌC QUÁ TRÌNH SẤY 


Tất cả các vật liệu rắn ẩm đều có khả năng hút ẩm từ môi trường 
chưng quanh, hoặc nhả ẩm ra môi trường chung quanh. Sự chuyển động 
của hơi nước theo chiểu nào phụ thuộc vào trạng thái của môi trường 
chung quanh và tính chất của vật liệu. 


Môi trường chung quanh của vật liệu có thể là hơi nước hoặc hỗn 
hợp hơi nước-không khí. Nếu ký hiệu Ppạ là áp suất riêng phần của hơi 
nước trong môi trường chung quanh và P, là áp suất hơi của nước trên 


bể mặt vật liệu thì điều kiện để nước từ vật liệu bay hơi vào môi 
trường chung quanh là P, > p,. 


Áp suất hơi của nước trên bể mặt vật liệu P, phụ thuộc vào độ 
ẩm của vật liệu, nhiệt độ và dạng liên kết ẩm với vật liệu. Khi nhiệt 
độ và độ ẩm của vật liệu tăng thì P„ tăng, lực liên kết ẩm với vật liệu 
càng lớn thì P„ càng giảm. 


Trạng thái ẩm của vật liệu ứng với điểu kiện P, = Pa gọi là trạng 
thái cân bằng, quá trình bay hơi ngừng lại, độ ẩm của vật liệu tại điều 
kiện này gọi là độ ẩm cân bằng X”. Hình 9.14 trình bày đường cân 
bằng giữa độ ẩm của một số vật liệu và độ ẩm tương đối của không khí. 


SẤY 


p/P = độ bã hòa tương đối = độ ẩm tương đối 


Độ ẩm tương đối của dòng khí 








0 041 02 03 
X = kg nước! kg vật liệu khô 


Hình 9.14: Đường cân bằng ẩm ở 25°C 


Đường độ âm cân bằng 






1,0 





Ẩm liên kết 





liên kết. 


0 | „ X 
Hàm ẩm của vật liệư, kg ẩm/kg vật liệu khô 


Hình 9.15: Quan hệ giữa độ ẩm cân bằng của vật liệu 
uò độ ẩm tương đối của không khí 
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Hình 9.15 trình bày quan hệ giữa độ ấm cân bằng của vật liệu và 
độ ẩm tương đối của không khí, điểm C ứng với  = 1,0, khi đó: 

PẠ = PA = Fị„ (áp suất hơi bão hòa) được gọi là điểm hút nước. 

- Độ ẩm của vật liệu ứng với điểm C gọi là độ ẩm hút nước. 

- Lượng ẩm ứng với vật liệu có độ ẩm lớn hơn độ ẩm hút nước gọi 
là ẩm không liên kết. 

- Lượng ẩm ứng với vật liệu có độ ẩm nhỏ hơn độ ẩm hút nước gọi 
là ẩm liên kết. Quá trình sấy thường chỉ bốc hơi được lượng ẩm 
không liên kết và một phần lượng ẩm liên kết. 


- Lượng ẩm bốc hơi được gọi chung là lượng ẩm tự do. 

Quá trình ẩm bay hơi từ vật liệu thường có 2 giai đoạn: 

1- Ẩm trên bể mặt vật liệu bay hơi vào môi trường chung quanh, 
tốc độ của quá trình phụ thuộc vào áp suất P„, p„, nhiệt độ và tốc độ 
chuyến động của môi trường. 

2- Khí độ ẩm trên bể mặt vật liệu nhỏ hơn độ ẩm bên trong vật 
liệu, nước sẽ khuếch tán từ bên trong ra bể mặt vật liệu nhờ chênh 


lệch độ ẩm. Khi nhiệt độ trong vật liệu khác nhau thì nước sẽ đi 
chuyển từ nơi có nhiệt độ cao đến nơi có nhiệt độ thấp. 


Tóm lại, quá trình bay hơi từ vật liệu ẩm gồm có hai giai đoạn: 


- Giai đoạn nước khuếch tán từ trong ra bề mặt vật liệu phụ thuộc 
vào nhiệt độ và tính chất của vật liệu, dạng liên kết của nước 
với vật liệu 

- Giai đoạn nước khuếch tán từ bể mặt vật liệu vào môi trường chung 
quanh phụ thuộc vào trạng thái của môi trường chung quanh. 


Tốc độ của hai giai đoạn này thường không bằng nhau và có ảnh 
hướng đến tốc độ sấy. 


9.5 TỐC ĐỘ SẤY CỦA QUÁ TRÌNH SẤY GIÁN ĐOẠN 
9.5.1 Khái niệm về tốc độ sấy 


Để thiết lập nên một qui trình sấy và xác định kích thước thiết 
bị, ta cần phải biết thời gian sấy từ độ ẩm ban đầu đến độ ẩm cuối đã 
xác định trước, ngoài ra còn phải xét đến các yếu tố khác nhau có ảnh 
hưởng lên thời gian sấy. Để xác định thời gian sấy, trước hết, phải xác 
định tốc độ sấy. 


SẤY 293 
Tốc độ sấy được biểu diễn bằng lượng ẩm (kg) bay hơi trên 1n? 

bể mặt vật liệu sấy trong một đơn vị thời gian (h) và được viết dưới 

đạng sau: 

‹h (9.39) 


với: W - lượng ẩm bay hơi trong quá trình sấy, kg 
S - diện tích bề mặt vật liệu sấy, m?; 9 - thời gian sấy, ở. 
Khi biết tốc độ sấy có thể tìm thời gian sấy theo công thức: 


W 


LÊ 9.40 
S.N Hyu 


8 = 

Nhưng, tốc độ sấy X biến đổi theo thời gian sấy, giảm dẫn theo 

mức độ giảm hàm ẩm trong vật liệu sấy, do đó không sử dụng trực tiếp 

(9.40) để tính thời gian sấy được. Khi sấy thường phải làm thí nghiệm 

để xác định các đường cong thực nghiệm gọi là đường song sấy và 
đường cong tốc độ sấy. 


9.5.2 Thí nghiệm sấy 


Thí nghiệm được thực hiện bằng cách treo mẫu vào một cái cân, 
và sau đó mẫu được đưa vào dòng khí hoặc trong phòng sấy. Khối lượng 
của mẫu như vậy sẽ được xác định theo thời gian. Mẫu không nên quá 
nhỏ, nếu được nên thực hiện với một số mẫu có bể dây khác nhau. 
Ngoài ra, các điều kiện sau đây phải tương đương với điều kiện thực 
khi thiết kế: 

1- Mẫu và vật mang phải tương tự với thực tế 

2- Phải có cùng tỷ số giữa bề mặt sấy và bề mặt không được sấy 

3- Điều kiện truyền nhiệt do bức xạ phải giống nhau 

4- Không khí phải có cùng nhiệt độ, độ ẩm, vận tốc (cả phương, 

chiều so với mẫu). : 


Cuối cùng ta xác định được khối lượng của vật liệu khô. 


9.5.3 Giản đồ sấy 


Hình 9.16 và hình 9.17 biểu diễn hai dạng giản đồ sấy. Đường 
cong sấy biểu diễn độ ẩm của vật liệu theo thời gian sấy, đường tốc độ 
sấy biểu diễn tốc độ sấy theo độ ẩm của vật liệu. Những nhận xét qua 
hai giản đồ này như sau: 
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X = kg ẩm/kg vật liệu khô 





Ô = thời gian. h 
Hình 9.16: Đường cong sấy, sấy gián đoạn, điều kiện sấy không đổi 
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x' 0,1 0,2 0,3 0.4 
X ~ kg Ẩmikg vật liệu khô 


Hình 9.17: Đường tốc độ sấy, điêu kiện sấy không đổi 
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Đoạn AB: Giai đoạn đốt nóng vật liệu sấy, nhiệt độ vật liệu tăng 
dân lên đến nhiệt độ bầu ướt tương ứng với trạng thái của không khí 
lúc bắt đầu sấy; độ ẩm vật liệu giảm không đáng kể, tốc độ sấy tăng 
nhanh đến tốc độ cực đại. Giai đoạn khởi động này rất nhanh và có thể 
bỏ qua khi tính tốc độ sấy. 


Đoạn BC: Giai đoạn tốc độ sấy không đổi (đẳng tốc), độ ẩm vật 
liệu giảm nhanh và đều đặn theo đường thẳng (đoạn BC trên đường 
cong sấy), nhiệt độ vật liệu không đổi và vẫn bằng nhiệt độ bầu ướt. 


Đoạn CE: Giai đoạn tốc độ sấy giảm dần (đường gạch đứt đoạn là 
đường lý thuyết). Độ ẩm vật liệu X, gọi là độ ẩm tới hạn. Đoạn CD là 
quá trình sấy bề mặt chưa bão hòa, đoạn DĐ là quá trình sấy lượng ẩm 
bên trong vật liệu. Trong giai đoạn sấy này, nhiệt độ của vật liệu tăng 
lên dần, độ ẩm vật liệu sẽ giảm chậm dân đến độ ẩm cân bằng X” 
(điểm #). Khi đạt đến độ ẩm cân bằng thì nhiệt độ của vật liệu sẽ bằng 
nhiệt độ của không khí sấy. 


Qua các nhận xét trên có thể kết luận là quá trình sấy một vật 
liệu ướt đến độ ẩm cân bằng gồm hai giai đoạn như sau: 


1- Giai đoạn tốc độ sấy không đổi (đẳng tốc) 


Lúc bắt đầu sấy trong vật liệu còn nhiều nước, tốc độ khuếch tán 
của nước bên trong vật liệu lớn hơn tốc độ bay hơi nước trên bể mặt 
. vật liệu, vì thế tốc độ sấy trong giai đoạn này phụ thuộc chủ yếu vào 
tốc độ bay hơi nước trên bể mặt vật liệu, không phụ thuộc vào các yếu 
tố bên trong vật liệu (bê đày lớp vật liệu, độ ẩm ban đầu...) mà chỉ phụ 
thuộc vào các yếu tố bên ngoài (nhiệt độ, tốc độ, độ ẩm của không khí 
sấy...). Khi các yếu tố bên ngoài không đổi thì tốc độ sấy cũng không 
đổi. Vậy muốn tăng tốc độ sấy trong giai đoạn này thì chú yếu thay đổi 
các yếu tố bên ngoài, trong trường hợp này có thể tăng nhiệt độ sấy 
cao hơn nhiệt độ cho phép của vật liệu vì bề mặt vật liệu còn đang ướt 
nên nhiệt độ vật liệu gần bằng nhiệt độ bầu ướt ¿„. Cân chú ý là ¿„ 
phải nhỏ hơn nhiệt độ cho phép của vật liệu. 


9- Giai đoạn tốc độ sấy giảm dân 

Lúc này vật liệu tương đối khô, lượng nước trong vật liệu còn ít nên 
tốc độ khuếch tán của nước trong vật liệu giảm xuống nhỏ hơn tốc độ bay 
hơi của nước trên bề mặt vật liệu. Do đó, tốc độ sấy trong giai đoạn này 
chủ yếu phụ thuộc vào tốc độ khuếch tán của nước bên trong vật liệu. 
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Lượng ẩm khuếch tán giảm dân nên lượng ẩm bay hơi cũng giảm, do đó, 
tốc độ sấy cũng giảm. Vậy tốc độ sấy trong giai đoạn này phụ thuộc chủ 
yếu vào các yếu tố bên trong vật liệu cho nên muốn tăng tốc độ sấy ở giai 
đoạn giảm tốc phải khắc phục trở lực khuếch tán của nước ở bên trong vật 
liệu. Nhiệt độ vật liệu sấy tăng dân nên trong giai đoạn này phải gìiữ 
nhiệt độ của không khí sấy không lớn hơn nhiệt độ cho phép của vật liệu. 

Việc xác định hai giai đoạn sấy có ý nghĩa quan trọng để thiết 
lập chế độ sấy thích ứng với đặc điểm của từng giai đoạn sấy nhằm 
đảm bảo chất lượng của sản phẩm sấy, tiết kiệm năng lượng và rút 
ngắn thời gian sấy. 


9.5.4 Các yếu tố ảnh hưởng đến tốc độ sấy 

Tốc độ sấy phụ thuộc vào một số yếu tố chủ yếu sau: 

- Bản chất của vật liệu sấy như cấu trúc, thành phần hóa học, đặc, 
tính liên kết ẩm... 

- Hình dạng vật liệu sấy: kích thước mẫu sấy, bề dầy lớp vật 
liệu... Diện tích bể mặt riêng của vật liệu càng lớn thì tốc độ 
sấy càng nhanh. 

- Độ ẩm đâu, độ ẩm cuối và độ ẩm tới hạn của vật liệu. 

- Độ ẩm, nhiệt độ và tốc độ của không khí. 

- Chênh lệch giữa nhiệt độ đầu và nhiệt độ cuối của không khí 
sấy, nhiệt độ cuối cao thì nhiệt độ trung bình của không khí 
càng cao, do đó tốc độ sấy cũng tăng. Nhưng nhiệt độ cuối 
không nên quá cao vì không sử dụng triệt để nhiệt. 

- Cấu tạo thiết bị sấy, phương thức và chế độ sấy. 


9.5.5 Tính tốc độ sấy 
Bề mặt nóng, bức xạ t„ 


Nhiệt bức xạ = qn Dòng khí, suất lượng G 


độ ẩm Y 

















Ẩm bốc hơi, 
nhiệt hóa hơi 


Nhiệt đối 
lưu = q, 











⁄ 












Hình 9.18: Giai đoạn sấy đẳng tốc 
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Tốc độ sấy trong mỗi giai đoạn đều thay đổi khác nhau, do đó, 
phải tính tốc độ sấy riêng cho từng giai đoạn. 


1- Giai đoạn đẳng tốc 


Tốc độ sấy trong giai đoạn này phụ thuộc vào tốc độ truyền nhiệt 
đến vật liệu. Xét một phần vật liệu đặt trong dòng khí sấy (H.9.18). Bề 
dày của lớp vật liệu sấy là Zs, của khay chứa là Z¿„;¿. Toàn bộ vật liệu 


được đặt trong dòng khí khô có nhiệt độ ¿¿, độ ẩm Y kg ẩổm/kg khk, 
suất lượng là G (#g/h.m 2). Quá trình bay hơi nước xảy ra tại bể mặt 
trên của vật liệu có diện tích là S(m2), nhiệt độ ts. Bê mặt vật liệu có 
thể nhận nhiệt từ những nguồn sau: 

1- ạ„ do đối lưu từ dòng khí 

2- g, do dẫn nhiệt qua vật liệu 

3- gạ„ do bức xạ trực tiếp từ bề mặt nóng có nhiệt độ ¿„, tất cả có 

đơn vị là W/m?. 


Tất cả lượng nhiệt bề mặt vật liệu sấy nhận được sẽ làm bốc hơi 
nước để giữ nhiệt độ bề mặt vật liệu không đổi ¿, bằng nhiệt độ bầu ướt. 

Tốc độ bay hơi nước và nhiệt độ bể mặt có thể xác định được từ 
cân bằng nhiệt. Nếu g là tổng lượng nhiệt bể mặt nhận được thì: 

q = qạ?{đp +4¿ (9.41) 

Bỏ qua lượng nhiệt làm quá nhiệt lượng hơi nước bốc hơi vào 
đòng khí và chỉ xét ẩn nhiệt hóa hơi r„ của nước thì tốc độ bay hơi 
nước và tốc độ truyền nhiệt liên hệ với nhau theo biểu thức sau: 


N„h, = q | (9.42) 
Tốc độ truyền nhiệt do đối lưu là: 
q, = hy -fs) (9.43) 
Nhiệt nhận được do bức xạ: 
qạ = hp ~fs) | | (9.44) 


với h„ là hệ số cấp nhiệt do bức xạ: 


_ -0 
Hy sUẾ HP XÁO c8 Tuệ” Œ§ -T§)  w/2, đó (9.45) 
Tp — 1s 
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với: e - hệ số phát xạ, không thứ nguyên; Tp 7s - nhiệt độ tuyệt đối 
của bề mặt phát xạ và bể mặt vật liệu, °K, 
Tốc độ truyền nhiệt do dẫn nhiệt: | 
q, = U,Úg is) (9.46) 
với , là nghịch đảo của các trở lực: 
Ẩ 8 SE SE ——————————_ 
(1%,)(S/S,) + (1k )(S1S,)+ (2,/&,)(S/6,-) 
trong đó: khạ,*ks - hệ số dẫn nhiệt của khay và của vật liệu 
S„,Sm„ - diện tích bể mặt khay không sấy và diện tích bê 
mặt trung bình của vật liệu sấy. 
Kết hợp các công thức từ (9.41) đến (9.46) cho ta tính được tốc độ sấy: 
g _ (h,+Ù,)Œc —ts)+hp(tp — £s) 


N„= TC tu g 'hnUn-TÍg/ (9.48) 


Tn hạ 


(9.47) 


Tốc độ này cũng bằng tốc độ truyền khối của hơi nước từ bẻ mặt 
vật liệu vào dòng khí: 


W, = kỚ -Y) (9.49) 


với Ys là hàm ẩm bão hòa của dòng khí tại nhiệt độ ¿s khi bốc hơi 
ầm không liên kết trên bể mặt vật liệu, hai đại lượng này được xác 
định trên giản đồ Ramzin. 


Nếu quá trình dẫn nhiệt và bức xạ nhiệt là không đáng kể, nhiệt 
độ bể mặt vật liệu khi đó sẽ bằng nhiệt độ bầu ướt của dòng khí. Nhiệt 
độ bể mặt cũng bằng nhiệt độ bầu ướt nếu vật liệu được sấy từ mọi 
phía mà không có bức xạ nhiệt. 


Với dòng khí thối song song với bể mặt vật liệu sấy, từ chương 3 ta có: 


_Dc prtl3 _ #y v3/g - 0,036 Re„2 (9.50) 
C.G Gs 
với: GŒ_ - suất lượng tổng cộng của dòng khí kg/m Ẻ.s 

Gs - suất lượng của không khí khó, kg kkklm°.s. 

Re,=xG/ụ với z là chiểu dài bể mặt sấy theo chiểu chuyển 


động của đòng khí. Dòng khí là không khí thổi song song với bể mặt 
sấy, G = 2500 kg/h.m” + 30.000 kg/m?.h và vận tốc dài = 0,6+4,5 ms. 


SẤY 289 


h, = 3,44BGĐ° (9.B1) 


ec 


Nếu không khí thổi thẳng góc với bề mặt sấy, GŒ = 4000-20.000 kg/m”.h, 
vận tốc dài từ 0,9+4,ð mm⁄s, thì: 


b  - 20.19G9°7 (9.529) 


c 


9.5.6 Tính thời gian sấy 


Tốc độ sấy theo định nghĩa biếu điễn bởi (9.39). Sắp xếp lại và 
lấy tích phân sẽ được thời gian sấy từ độ ẩm đầu X; đến độ ẩm cuối X;: 


l1 edW 
) = [ae = — ——— 9.53 
TIN- ) 


với dW = -LydX thay vào (9.53) với X biến đổi từ Ä) + X;: 


gai PB (9.54) 
S %x¿ N 
1- Giai đoạn đẳng tốc 
Thời gian sấy từ độ ẩm ban đầu đến với N là hằng số 
L,Œ, -X,) 
8Ñ œ S1 9.B5B 
S.N 


3- Giai đoạn tốc độ giảm 

Nếu sấy từ độ ẩm đầu đến độ ẩm cuối X;¿ < Xu, thời gian sấy cho 
giai đoạn tốc độ giảm từ X, + X¿ được tính như sau: 

s Trường hợp tổng quát: Với dạng đường cong tốc độ sấy giảm bất 
kỳ, phương trình (9.54) có thể lấy tích phân bằng đồ thị bằng cách xác 
định diện tích bên dưới đường cong 1⁄4 theo X, dữ kiện được lấy từ 
đường cong tốc độ sấy thực nghiệm. | 

s Trường hợp đặc biệt: N tuyến tính theo X, đoạn DC trên hình 
9.19, trong trường hợp này: 


N = mX+b (9.56) 
thay vào (9.54) cho: 
-_. 343 nh (9.57) 





Nha — m8 mÃ„+b 
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VÌ. mốt, cb, No nƠI(BB Sã mm = TS  Á- (8.ET) trở thành: 
`, =^¿ 
L(X -X.,). N L.(X,-X,.) : 
ö = SE ẽ hi. Sc(cC <1 (9.58 
SÑ,-N,) N, SN, : 
với N„ là trung bình logarit của vận tốc W, tại độ ẩm X, và N;, tại 
độ ẩm 3 ;. 
Thường thì toàn bộ đường cong biểu diễn giai đoạn tốc độ giảm có 
thể xem là đường thẳng từ C đến # trên hình 9.19, như vậy: 


N = m(X-XY`) = M.ằ-X) (9.59) 
x,-x 


và (9.58) trở thành: 
LưŒ, - X”) “..s4 


9= : 
wW.5 %,-X 


(9.60) 





Trong thực tế các quá trình sấy cụ thể có thể gồm hai giai đoạn 
sấy hoặc chỉ gồm một giai đoạn nên phải chọn các phương trình và các 


giới hạn thích hợp. 
0,4 
L [mdanl | mámse | 
ặ ; 
| Z7 








Ẩmtrong Bề mặt 
0,3 


N, kg ẩm bốc hơih.m: 
° 
ho 


Hình 9.19 
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Ï7ƒ.—_——____ễễỄỄ_—_—_n--nrT 


Ví dụ 9.7: Một vật liệu được sấy gián đoạn có đường tốc độ sấy như 
hình 9.19). Độ ẩm ban đầu của vật liệu là 25%, độ ẩm cuối còn 6% trên 
căn bản vật liệu ướt. Khối lượng ban đầu của vật liệu là 3ð0 kg và bề 
mặt sấy có diện tích là 1m”/8 kg uật liệu khô. Xác định thời gian sấy 
cần thiết. 
Giải: Tổng khối lượng vật liệu sấy không ảnh hưởng đến thời gian sấy. 
Theo đầu bài có I„/S = 8 kg uật liệu khôím”. Tại độ ẩm 6%, X„ = 0,06 
(1-0006) = 0/064 kg ẩmíhg uật liệu khô  Ở độ ẩm 25%, 
Ä, = 0,25 (1-0,25) = 0,333 kg đm/kg uật liệu khô. Theo hình 9.19 thì 
quá trình sấy bao gồm hai giai đoạn 

Giai đoạn đẳng tốc theo (9.55): 
LG -X,) 


h SN 


3,47 h. 


với X= 0,333; X,„ = 0,200; N=03 kglmÈ.h; Ôi —.ằ——= = 


Giai đoạn tốc độ giảm: từ X, = 0,900 đến X; = 0,064. dùng (9.54): 


Lự„ (Ä.-dX 
.. | S‹ 
Am bị N 
Từ hình 9.19, xác định được bảng sau: 


x |ozo |odø |ode |oä« [o2 
[N | 0.400 |0:266 | 0239 |0208 | 0.180 
LỰN|lsss |azs |aie [ae |5s5 |s 


Vẽ đường biểu diễn của 1⁄N theo X, diện tích bên dưới đường cong 
giữa X, = 0,20 và X; = 0,064 là 1,06 












0; = 8x1,06 = 8,48 b 
Vậy thời gian sấy tổng cộng là 9= 3,ð47 + 8,48 = 12,027 ñ. 


C. THIẾT BỊ SẤY 


Do điều kiện sấy trong mỗi trường hợp sấy rất khác nhau nên có 
nhiều kiểu thiết bị sấy khác nhau, vì vậy có nhiều cách phân loại thiết 
bị SỐ 
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Dựa ào tác nhân sấy: thiết bị sấy bằng không khí hoặc thiết bị 
sấy bằng khói lò. Ngoài ra còn có các thiết bị sấy bằng phương pháp 
đặc biệt như sấy thăng hoa, sấy bằng tia hồng ngoại hay bằng dòng 
điện cao tần. 


Dựa uào áp suất làm việc: thiết bị sấy chân không, thiết bị sấy ở 
ấp suất thường. 

Đựa uào phương thúc làm uiệc: sấy liên tục hay sấy gián đoạn 

Dựa uào phương pháp cung cấp nhiệt cho quá trình sấy: thiết bị 
sấy tiếp xúc, hoặc thiết bị sấy đối lưu, thiết bị sấy bức xạ... 

Dựa uào cấu tạo thiết bị: phòng sấy, hầm sấy, sấy băng tải, sấy 
trục, sấy thùng quay, sấy phun, sấy tầng sôi... 


Dựa uào chiêu chuyển động của tác nhân sấy oà vật liệu sấy: 
cùng chiều, nghịch chiều và giao chiều. 


9.6 THIẾT BỊ SẤY ĐỐI LƯU 
9.6.1 Phòng sấy (H.9.20 và 9.21) 


Trong phòng sấy vật liệu được sấy gián đoạn ở áp suất khí quyển. 
vật liệu được xếp trên những khay hoặc xe đẩy. Việc nạp liệu và tháo 
liệu được thực hiện ở ngoài phòng sấy. Phòng sấy loại này có một số 
nhược điểm như thời gian sấy đài vì vật liệu không được đảo trộn, sấy 
không đều, khi nạp và tháo liệu bị mất nhiệt qua cửa, khó kiểm tra 
quá trình sấy. 


Cánh điều 
chỉnh gió 


00 (AI AI (((((0(/0202 (V0 (72⁄4 


rF———————| 

¬—— 

——— 
—‡u L 


Hình 9.20: Phòng sấy (uật liệu sấy đặt trên khay) , 















⁄⁄ 


Ñ 


LÍ) j 


lịc S3 S3 c2 TS X)»SSxS5SSSỀSSSSSSSSASSA 


_ @~ 








@ 


W3 3Nawš§šš\ mm. )›Š))»»š)))»Sš) 3S): 
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Hình 9.21: Phòng sấy (uật liệu sấy đặt trên xe) 


9.6.2 Hầm sấy 


Hâầm sấy làm việc ở áp suất khí quyển và dùng tác nhân sấy là không 
khí hay khói lò. Vật liệu được xếp trên các khay đặt trên xe goòng di chuyến 
dọc theo chiều dài hầm. Có thể cho tác nhân sấy tuần hoàn để tăng tốc độ 
và độ ẩm của tác nhân sấy. Chiều dài của hầm có thể lên đến 60 zz nhưng 
không nên lớn hơn vì như vậy trở lực của hệ thống tăng lên nhiều. Vận tốc 
chuyển động của không khí trong hầm thường từ 2 + 3 ;m/s.s. 


Hầm sấy có nhược điểm: sấy không đều do sự phân lớp không khí 
nóng và lạnh theo chiều cao của hâm; khi tốc độ dòng khí nhỏ, vật liệu 
không được xáo trộn đêu. Tuy nhiên hầm sấy là loại thiết bị sấy dễ sử 
dụng các phương thức sấy khác nhau, đòng khí và vật liệu sấy có thể 
chuyển động cùng chiều hoặc ngược chiều hoặc đặt các quạt dọc tường 
hầm sấy để thổi thẳng góc với dòng vật liệu. 


9.6.3 Thiết bị sấy thùng quay 


Đây là loại thiết bị sấy quan trọng được dùng rộng rãi trong công 
nghiệp hóa chất, thực phẩm để sấy một số loại hóa chất, phân đạm, 
ngũ cốc, bột đường... nói chung là các loại vật liệu rời có khả năng kết 
dính. Thiết bị làm việc ở áp suất khí quyển, tác nhân sấy có thể là 
không khí hoặc khói lò. Hình 9.22 cho thấy một dạng thiết bị sấy 
thùng quay, trong đó vật liệu sấy và tác nhân sấy chuyển động nghịch 
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chiều. Thiết bị gồm một thùng hình trụ đặt hơi đốc so với mặt nằm 
ngang từ 1/1ỗ : 1/50, có hai vành đai khi thùng quay thì trượt trên các 
con lăn tựa. Khoảng cách giữa các con lăn tựa này có thế điều chỉnh 
được để thay đổi góc nghiêng của thùng. Thùng quay được nhờ bánh 
răng truyền động nối với bộ phận dẫn động từ động cơ. 


Không khí ra 










Vòng đệm kín 
Gia nhiệt 


~ Không 
khí 


Hình 9.29: Thiết bị sấy thùng quay 


_ Vật liệu ướt vào thùng ở đầu cao và được đảo trộn, dì chuyển 
trong thùng nhờ những cánh đảo; do đó, vật liệu tiếp xúc với không khí 
sấy tốt hơn. Vận tốc chuyển động của tác nhân sấy trong thùng khoảng 
2+3 m/s, còn thùng quay với tốc độ 1+8 uòngíph. Vật liệu khô được 
tháo ra ở đầu thấp của thùng. Khí thải được dẫn qua cyclon để thu hồi 
các hạt vật liệu rắn bị đòng khí lôi cuốn theo. 


u điểm của loại thiết bị sấy thùng quay, là quá trình sấy đều 
đặn và mãnh liệt nhờ có sự tiếp xúc tốt giữa vật liệu và tác nhân sấy, 
cường độ sấy tính theo lượng ẩm đạt được cao, tuy nhiên do vật liệu bị 
đảo trộn nhiều dễ bị gãy vụn, tạo ra bụi, nên trong một số trường hợp 
làm giảm phẩm chất của sản phẩm. 


Thời gian lưu của uật liệu trong thiết bị sấy: Thời gian lưu trung 
bình của vật liệu rắn trong thiết bị sấy phải bằng thời gian sấy cần 
thiết. Tuy nhiên thời gian lưu của từng hạt vật liệu có thể khác với 
thời gian lưu trung bình và điểu này có thể làm cho chất lượng sản 
phẩm không đều. Trong thiết bị sấy, vật liệu được nâng lên và rớt 
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xuống do những cánh đảo; khi không có dòng khí, mỗi lần vật liệu được 
nâng lên và rớt xuống nó sẽ đi chuyển được một khoảng bằng tích số 
của chiều dài khoảng cách rơi với độ dốc của thiết bị. Các hạt có 
chuyển động tịnh tiến sau khi rơi, chuyển động này bị giảm khi dòng 
khí thổi ngược chiều hoặc tăng thêm khi dòng khí thổi cùng chiêu. 

Hệ số chứa trong thùng sấy ®p là phần thế tích của thùng sấy 
do vật liệu chiếm chỗ tại một thời điểm bất kỳ và thời gian lưu trung 
bình 9 được tính bằng cách chia thể tích chứa vật liệu trong thùng sấy 
cho suất lượng nhập liệu. 


2 
trong đó: p„ - khối lượng riêng biểu kiến của vật liệu khô, hg/mŠ 
Z - chiều dài thùng sấy, m; ở - đường kính thùng sấy, m. 
Theo Friedman và Marshall hệ số chứa của thùng sấy thay đổi 
theo điều kiện làm việc của thùng sấy và có thể biểu điễn theo 


®p = ®p +ÑG' (9.62) 


với  @p - hệ số chứa khi không có dòng khí 
+ KG' - hiệu chỉnh do ảnh hưởng của tốc độ khí G/, kø/h. Dấu + 
khi dòng khí và rắn chuyển động nghịch chiều, đấu — 
khi chuyển động cùng chiều. 
Trong những điều kiện vật liệu được đảo trộn bình thường và ® D, 
không lớn hơn 0,08 thì tính theo công thức sau: 


1L 
Óp mm nh (9.63) 
pysn ”ở 


| với: L„ - suất lượng vật liệu khô cho một đơn vị tiết diện thùng sấy, hø/h.m° 
s - độ đốc của thùng sấy, ;ním; n - số vòng quay, 0òngíph 
Hằng số Ñ phụ thuộc trên tính chất của vật liệu và bằng: 
_ kiáa 
- B32X.10... (9.64) 


với đ,„ là đường kính trung bình của hạt, ?n. 
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Hệ số chứa tốt nhất từ 0,0ð + 0,15. Hệ số chứa lớn thì sự tiếp xúc 
giữa pha rắn và khí kém và công suất để thùng quay sẽ lớn hơn. 


Những biểu thức trên chỉ sử dụng trong trường hợp tốc độ khí vừa 
phải, không tạo bụi quá đáng và lôi cuốn hạt rắn. Lượng bụi chỉ nên chiếm tối 
đa từ 2+ 5% nhập liệu, và tốc độ khí cho phép tương ứng tùy thuộc trên 
loại vật liệu. Tốc độ khí thường từ 1000 &g/h.m? + 50000 kø/h.m2. Với 
chất rắn có kích thước 85 mesh, tốc độ khí thích hợp là 5000 &g/b. m3. Trong 
trường hợp bất kỳ, tốt nhất là phải dựa trên những thứ nghiệm thực tế 
để có được kết luận cuối cùng. 


Thiết bị sấy thường được chế tạo với tỉ số chiều dài/đường kính từ 
4+10. Các cánh trộn trong thùng có chiểu cao từ 8:12% đường kính. 
Tốc độ quay ứng với vận tốc dài là từ 12 m/s đến 30 m/s và độ dốc của 
thùng trong khoảng 0: 0,08 mm. Đôi khi thiết bị sấy có độ đốc âm cho 
trường hợp sấy cùng chiều. 


9.6.4 Thiết bị sấy phun 


Thiết bị sấy này dùng để sấy các loại vật liệu lỏng như sữa, 
trứng, dung dịch đậu nành, gelatin, albumin... Dung dịch lỏng được 
phun thành dạng sương vào trong phòng sấy. Quá trình sấy diễn ra rất 
nhanh đến mức không kịp đốt nóng vật liệu lên quá giới hạn cho phép 
do đó, có thể sử dụng tác nhân sấy ở nhiệt độ cao. Sản phẩm thu được 
ở dạng bột mịn. 


Cường độ sấy trong thiết bị này tăng tỉ lệ thuận với sự tăng của 
bể mặt tiếp xúc giữa chất lỏng với tác nhân sấy, tức là phụ thuộc vào 
độ phân tán của chất lỏng được phun thành sương. Thường đường kính 
của các giọt sương từ 10 +60. 


Nhiệt độ dòng khí có thể lên đến 7B50°C và chỉ phụ thuộc vào 
tính chịu nhiệt của vật liệu. Dòng khí ra khỏi thiết bị sấy phải qua hệ 
thống xyclon để thu hồi bụi sản phẩm bị lôi cuốn theo. Việc tuần hoàn 
khí thải để tiết kiệm trong trường hợp này là không thực tế vì quá 
trình thu hồi bụi sẽ mất nhiệt rất nhiều. 


u điểm chủ yếu của thiết bị sấy phưn là sấy nhanh, sản phẩm 
thu được ở dạng bột mịn. Nhờ sấy rất nhanh, nhiệt độ vật liệu không 
tăng cao nên có thế sử dụng để sấy loại vật liệu không chịu được nhiệt 
độ cao. Chi phí điều hành tương đối thấp, đặc biệt tháp sấy có năng 
suất lớn, 
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Nhược điểm của loại này là kích thước của phòng sấy lớn mà vận 
tốc của tác nhân sấy lại nhỏ nên cường độ sấy (kg ẩm bốc hơih.m” phòng 
sấy) nhỏ: 3+25 ¿g/.mŠ, tiêu tốn nhiều năng lượng, thiết bị phức tạp 
nhất là ở cơ cấu phun bụi và hệ thống thu hồi bụi sản phẩm. 


Ngoài các loại trên thuộc loại thiết bị sấy đối lưu còn có thiết bị 


sấy băng tải, thiết bị sấy tầng sôi. 
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Hình 9.33: Thiết bị sấy phun 


9.7 THIẾT BỊ SẤY TIẾP XÚC: TỦ SẤY PHÂN KHÔNG 


Trong thiết bị sấy tiếp xúc, nhiệt lượng được truyền đến vật liệu 
bằng cách cho vật liệu tiếp xúc trực tiếp với bề mặt được đốt nóng. 
Dạng thiết bị sấy tiếp xúc đơn giản nhất là tủ sấy chân không hoạt 
động gián đoạn. Loại thiết bị này có cường độ sấy tính trên một đơn vị 
diện tích bề mặt đốt nóng trung bình vào khoảng 1+2 Èg nước bốc hơih. m”. 
Thiết bị có ưu điểm là cấu tạo đơn giản, có thể sấy nhiều loại vật liệu 
khác nhau... nhưng có nhược điểm là năng suất thấp, vật liệu sấy ở 
trạng thái tĩnh, truyền nhiệt kém. 

Thuộc loại thiết bị sấy tiếp xúc còn có loại thiết bị sấy trục làm 


việc liên tục (H.9.24). 


308 CHƯƠNG 9 










Trống được gia 
nhiệt bên trong 


“ 







~_——~ 
~ÏÄT~.~—..—~...~..- 
~—~—“—S—t=m—+ BÀ mm = 
~.—~—.—.~. Lm g2 km 1=ẽ« 
~——`L*~*———~ 


Cánh khuấy 





Nhập liệu 






Hình 9.24; Thiết bị sấy trục 


9.8 CÁC PHƯƠNG PHÁP SẤY ĐẶC BIỆT 
1- Sấy bằng tỉa bức xq 


Năng lượng: do tia bức xạ hồng ngoại phát ra lớn hơn năng lượng 
các tia trông thấy (có bước sóng 0,4+0,8 ;:). Vì vậy, khi dùng tia hồng 
ngoại (bước sóng 8+ 10) có thể truyền cho vật liệu một lượng nhiệt 
lớn và đạt được tốc độ bay hơi ẩm cao hơn khi sấy tiếp xúc hoặc sấy 
đối lưu nhiều lần. Sấy bằng tia bức xạ gần đây được đùng nhiều trong 
công nghiệp để sấy các bể mặt sơn trong công nghệ chế tạo máy, điện 
kỹ thuật, sấy các hàng dệt, vật liệu sợi, giấy, chất dẻo, thực phẩm... 
Nguyên nhân của việc tăng nhanh tốc độ sấy là do các tia bức xạ nhiệt 
xuyên sâu vào bên trong các vật liệu có cấu tạo mao quản xốp và được 
hấp thu hoàn *oàn do phản xạ nhiều lần của thành mao quản. Vì vậy, 
hệ số truyền nhiệt trong trường hợp này có giá trị lớn và lượng nhiệt 
truyền nhiệt tính trên một đơn vị diện tích bể mặt vật liệu trong một 
đơn vị thời gian cũng cao hơn nhiều so với sấy tiếp xúc hay đối lưu. 


Sấy bằng tia bức xạ có ưu điểm là sấy các vật liệu mồng (như bề 
mặt sơn). Rất nhanh, thiết bị gọn, dễ điều chỉnh nhiệt độ, tổn thất 
nhiệt ít. Nhược điểm là tiêu tốn nhiều năng lượng (1,5+,ð &W.h cho 1 
kg ấm bốc hơi), vật liệu được đốt nóng không đều đo sấy nhanh trên bể 
mặt, nhiệt truyền sầu vào trong vật liệu chậm hơn, không tiện để sấy 
các loại vật liệu dầy. . 
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9- Sấy thăng hoa 


Ẩm có thể được tách ra khỏi vật liệu bằng cách thăng hoa, nghĩa 
là chuyển ẩm thẳng từ trạng thái rắn sang trạng thái hơi, không qua 
trạng thái lỏng. Để sấy vật liệu theo cách này, điều cân thiết là phải 
tạo được hiệu số nhiệt độ lớn giữa vật liệu và nguồn nhiệt bên ngoài. 
Muốn vậy, vật liệu phải được sấy ở trạng thái đóng rắn tại độ chân 
không cao 0,1+ 1,0mmHg, ở áp suất này có thể tiến hành sấy ở nhiệt 
độ dưới 0°. 


Ưu điểm của phương pháp sấy thăng hoa là thu được sản phẩm có 
chất lượng cao, khi sấy vật liệu không bị biến chất, không xẩy ra các 
quá trình vi sinh vật, bảo vệ nguyên vẹn các vitamin trong thực phẩm 
như lúc tươi, giữ nguyên thể tích ban đầu của vật liệu nhưng xốp hơn 
nên dễ hấp phụ nước để trở lại dạng ban đầu. Tuy nhiên, hiện nay 
phương pháp này còn phức tạp và đắt nên mới chỉ được áp dụng rộng 
rãi trong sản xuất dược phẩm để sấy các chất kháng sinh và một vài 
loại thực phẩm có chất lượng cao. 


9.9 S0 SÁNH VÀ LỰA CHỤN THIẾT BỊ SẤY 


Trong phần này ta chỉ phân tích và so sánh các thiết bị sấy có 
tác nhân sấy là không khí hoặc khói lò, không xét đến các phương 
pháp sấy đặc biệt vì những phương pháp này có các tính chất đặc trưng 
hoàn toàn riêng biệt. 


Các thiết bị sấy hoạt động gián đoạn đều có năng suất thấp, cổng 
kênh nên trong đa số trường hợp không đáp ứng được yêu cầu sản xuất 
qui mô công nghiệp. Quá trình sấy trong các thiết bị này tiến hành với 
lớp vật liệu nằm yên (tủ sấy, phòng sấy...) hoặc vật liệu được đảo trộn 
(trong tủ có gắn cánh khuấy). Khi sử dụng cần lao động nặng nhọc, 
nhiều trường hợp không thu hồi được dung môi quí. 


Thiết bị sấy làm việc liên tực có năng suất cao hơn, thời gian sấy 
rút ngắn hơn, chất lượng sản phẩm tốt hơn, dễ điều hành hơn. 


Một yếu tố quan trọng có ảnh hưởng đến việc lựa chọn thiết bị 
sấy là đặc trưng của vật liệu thuộc loại rời, cục hay tơi xốp, loại bột 
nhão hay dung địch. 

Để sấy các loại vật liệu rời, cục có thể chịu được nhiệt độ tương 


đối cao thì đùng thiết bị sấy thùng quay. Tuy nhiên, với loại vật liệu 
tơi được nghiền nhỏ có thể sấy với hiệu suất cao hơn trong thiết bị 


310 CHƯƠNG 9 





sấy tầng sôi có kích thước nhỏ hơn thiết bị sấy thùng quay có cùng 
năng suất, 


Sấy các loại vật liệu dạng bột nhão thường bị dính lên thành 
thiết bị và tạo thành lớp vỏ khô trên bể mặt vật liệu làm tăng thời 
gian sấy, vì vậy, với loại vật liệu này dùng thiết bị sấy trục làm việc 
liên tục. 


Các thiết bị sấy chân không dùng để sấy các vật liệu lỏng và 
nhão nhưng có cấu tạo phức tạp hơn và đắt hơn thiết bị sấy làm việc ở 
áp suất thường, vì vậy thiết bị sấy chân không chỉ áp dụng trong 
trường hợp không dùng được thiết bị sấy ở áp suất thường như khi sấy 
các chất dễ bị oxy hóa, chất nổ hay chất có dung môi độc. 


Sấy vật liệu ở dạng dung dịch có thể dùng thiết bị sấy trục hay 
sấy phun. Thiết bị sấy trục đùng cho cát dung dịch đặc, có cơ cấu gọn 
hơn thiết bị sấy phưn, đễ điều chỉnh nhiệt độ và năng suất. Tuy nhiên, 
thiết bị sấy phun có hiệu suất cao đặc biệt khi cần thu sản phẩm ở 
đạng bột mịn không cần nghiền. 


Trong thiết bị sấy tầng sôi thời gian lưu lại của vật liệu trong khu 
vực sấy lâu hơn do đó quá trình sấy đều hơn khi vật liệu có kích thước 
khác nhau. Để quá trình sấy xảy ra mãnh liệt hơn, có thể dùng thiết bị 
sấy tầng sôi nhiều bậc, trong đó vật liệu đi từ bậc này sang bậc khác, 
tại mỗi bậc vật liệu và tác nhân sấy đi ngược chiều nhau. 


BÀI TẬP 


9.1. Xác định suất lượng đòng không khí và công suất nhiệt tiêu thụ 
cho quá trình sấy có tuần hoàn 80% lượng khí thải với các đữ 
kiện sau: 


Vật liệu sấy: độ ẩm ban đầu +¡ = 47%; độ ẩm cuối x; = 5% 
Năng suất của thiết bị sấy là 1,5 ấn Uật liệu ban đâu/h. 


9.2. Một thiết bị sấy có năng suất là 500 kg/h (vật liệu khô) dùng để 
sấy vật liệu từ độ ẩm 70% còn 10% (căn bắn vật liệu ướt). Độ đọc 
trên hai nhiệt kế của ẩm kế lần lượt là 15 và 20°C. Không khí 
rời thiết bị sấy có nhiệt độ 45°C, độ ẩm tương đối 50%. Tổn thất 
nhiệt cho toàn bộ thiết bị sấy là 8%, 


93. 


kâh 


Xác định diện tích bê mặt truyền nhiệt của bộ phận đốt nóng và 
suất lượng hơi đốt (hơi nước bão hòa có áp suất dư là 1 øữn) cần 
thiết. Cho hệ số truyền nhiệt ở bộ phận đốt nóng là 35 W/m”.°C 


Một thí nghiệm sấy được thực hiện trên một tấm vật liệu có diện 
tích bề mặt là 0,1m”, quá trình sấy xảy ra ở cả hai bên bề mặt. 
Không khí có nhiệt độ bầu khô 65°C, nhiệt độ bầu ướt 29°C, vận 
tốc khí thổi qua mẫu là 1,ð m/s. Bảng sau cho biết khối lượng 
mẫu ghi nhận được ở những thời điểm khác nhau. 


Khởi lượng Khối lượng | Thời gian | Khối lượng | Thời gian 
tụ) áq) íh) (kg) (h tạ) 





Mẫu được sấy khô trong tủ sấy ở nhiệt độ, khối lượng vật liệu 
khô là 8,301 šg. 


œ) Vẽ đường cong tốc độ sấy 

b) Xác định thời gian sấy cần thiết để sấy tấm vật liệu trên từ độ ẩm 
20% còn độ ẩm 2% (căn bản vật liệu ướt). Không khí có nhiệt độ 
và độ ẩm như thí nghiệm. Giả sử độ ẩm tới hạn không đổi. 


-Ổ Một nhà máy muốn sấy một tấm vật liệu dài 1,8m, rộng 1,2m, 


dầy 12,ðmm:. Để xác định đặc trưng của quá trình sấy, một mẫu 
vật liệu trên có kích thước 0,3mx0,3m, bễ dầy không đáng kể nên 
quá trình sấy xem như xảy ra ở hai bên bể mặt vật liệu. Độ ẩm 
ban đầu là 75%. Mẫu vật liệu giảm khối lượng với tốc độ không đối 
là 0,36 kø/: cho đến khi độ ẩm còn 60%, tốc độ bắt đầu giảm. Sau 
một thời gian sấy dài, độ ẩm cân bằng của vật liệu là 10%. Khối 
lượng khô của mẫu là 0,9 kg. Độ ẩm vật liệu trên căn bản ướt. 


Xác định thời gian sấy cho tấm vật liệu lớn từ độ ẩm 7ð% còn độ 


ẩm 20% ở cùng điều kiện sấy, 
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9.ð. Một thiết bị sấy thùng quay được dùng để sấy một loại tinh thể 
hữu cơ không hòa tan, vật liệu và dòng khí đi ngược chiều. Vật 
liệu đi vào thiết bị ở nhiệt độ 22°C, chứa 20% nước. Đòng khí đi 
vào ở nhiệt độ 155°C, hàm ẩm 0,1 kg nước/kg kkk. Vật liệu sấy ra 
khỏi thiết bị ở nhiệt độ 120°C, độ ẩm còn 0,3%. Năng suất của 
thiết bị sấy là 500 *&g sản phẩm/h. Nhiệt dung riêng của vật liệu 
sấy là 0,835 >¿.J/kg°C và cỡ hạt trung bình của vật liệu sấy 0,ỗ5 
mm. Vận tốc biếu kiến của dòng khí tối đa là 1,5 m⁄s. Thiết bị 
sấy được bọc cách nhiệt nên tổn thất nhiệt xem như không đáng 
kể. Xác định kích thước của thiết bị sấy. 


Chương 1 O 


HẤP PHỤ VÀ TRAO ĐỔI ION 





10.1 KHÁI NIỆM 


Bề mặt chất rắn có khuynh hướng hấp đẫn các cấu tử trong pha 
khí và pha lỏng bao quanh nó. Các cấu tử này thường bị giữ thành một 
lớp, hay thỉnh thoảng thành nhiều lớp, trên bề mặt chất rắn. Nếu thành 
phần của các cấu tử trên bề mặt của chất rắn khác với thành phần trong 
pha khí hoặc lỏng thì đã tạo nên cơ sở cho quá trình phân riêng. Trong 
đa số trường hợp, chất hấp phụ (chất rắn) phải liên kết thuận nghịch với 
các cấu tử bị hấp phụ để có thể tái sử dụng chất hấp phụ 


Như vậy, quá trình hốp phụ lò quá trình hút chọn lựa các cấu từ 
trong pha khí hay pha lỏng lên bề mặt chất rắn. 


Ví dụ, để phân riêng các cấu tử trong hỗn hợp khí, hấp phụ được 
dùng để làm khô (hút nước) không khí và các chất khí khác, để khử 
mùi và những chất không tỉnh khiết khác khỏi những chất khí công 
nghiệp, chẳng hạn khí CO;, để thu hồi hơi dung môi có giá trị từ hỗn 
hợp loãng với không khí và các khí khác, để tách phân đoạn hỗn hợp 
khí hidrocarbon như metan, etylen, etan, propylen, và propan. Trong 
pha lỏng, quá trình hấp phụ đùng để khử màu các sản phẩm dầu hỏa, 
dung dịch đường để khử mùi, vị của nước và để tách phân đoạn hỗn 
hợp các hidrocarbon thơm và parafn. 


— Quá trình hấp phụ được thực hiện bằng cách cho tiếp xúc hai pha 
không hòa tan là pha rắn (chất hấp phụ) với pha khí hoặc pha lỏng, 
Dung chất (chất bị hấp phụ) sẽ đi từ pha lỏng (hoặc khí) đến pha rắn 
cho đến khi nồng độ của dung chất phân bố giữa hai pha đạt cân bằng. 
Về nguyên tắc, các kỹ thuật, đã được sử dụng để thực hiện quá trình 
tiếp xúc giữa hai pha không hòa tan, đều có thể thực hiện được cho quá 
trình hấp phụ 
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Một quá trình lỏng - rắn quan trọng khác là quá trình trao đối 
ion, đó là quá trình trao đối thuận nghịch giữa một chất rắn nhất định 
và dung dịch điện giải. Quá trình liên hệ đến bản chất hóa học của sự 
tương tác giữa ion với chất rắn và sự khuếch tán của các ion trong pha 
rắn. Đây là một hiện tượng phức tạp hơn hấp phụ nhưng kỹ thuật 
chung và kết quả nhận được là tương tự. 

Để hiểu được bản chất của quá trình hấp phụ, ta phân biệt hai 
loại hấp phụ: hấp phụ vật lý và hấp phụ hóa học. 


Bảng 10.1: Các quá trình phân riêng bằng hấp phụ tiêu biểu 


Quá trình phân riêng Chất hấp phụ 


Phân riêng pha khí 
Paraffin/isoparaffin, chất thơm zeolit 





























Nạ /O; : zeolit 
CO,CH¿,N;,Ar,NH; /H; zeolÌt, than hoạt tính 
HạO / atanol zeollt 






Làm sạch dòng khí 
HO khí cracking, khi thiên nhiên, không khí... 


COz/C;Hạ, khi thiên nhiên... 
Hợp chất lưu huỳnh/ khí thiên nhiên Hạ... 
SOa/ khí thải 

Mùi/ không khí 

Phân riêng pha lỏng 

Paraffin/ isoparaffin, chất thơm 

p-xylen/ O-xylen, m-xylen 






silica, alumina, zgolit 
zeolit 
zeolit 
zeolit 
sllicalit... 




















zeolit 
zgolit 














Fructose/ Glucose zeolit 
Làm sạch pha lỏng 
HạO / các hợp chất hữu cơ... sillca, alumina, zeollt 


Các chất gây mùi, vị/ H;O 


Hợp chất lưu huỳnh/ chất hữu cơ 
Chất tạo màu/ sản phẩm dấu khí, nước đường, dầu thực vật... 
Các sản phẩm lên men/ dịch lên men 


than hoạt tính 


zeolit... 
than hoạt tính 





Chú thích: Chất bị hấp phụ ghi trước. Gọi là phân riêng khi nổng độ chất bị hấp phụ 
trong nhập liệu lớn hơn 10% khối lượng, làm sạch khi nống độ chất bị hấp phụ trong nhập !iệu 
không lớn hơn vài phần trăm khối lượng. 


Hếp phụ uật lý hay hấp phụ "van đẹr Waals" là hiện tượng tương 
tác thuận nghịch của các lực hút giữa các phân tử của chất rắn và của 
chất bị hấp phụ. Ví dụ, khi lực hút tương tác giữa các phân tử chất rắn 
và chất khí lớn hơn lực hút giữa các phân tử chất khí thì chất khí sẽ 
ngưng tụ trên bể mặt chất rắn mặc dù áp suất của chất khí nhỏ hơn áp 
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suất hơi ở cùng nhiệt độ. Quá trình này đi kèm với hiện tượng phát 
nhiệt, lượng nhiệt phát ra lớa hơn ẩn nhiệt hóa hơi và gần bằng nhiệt 
thăng hoa của chất khí. Dung chất không thẩm thấu vào mạng tính thể 
của chất rắn mà chỉ bị giữ trên bề mặt chất rắn. Khi đạt cân bằng, áp 
suất riêng phần của chất bị hấp phụ sẽ bằng với áp suất của pha khí; 
nếu hạ áp suất khí hoặc tăng nhiệt độ, chất bị hấp phụ sẽ nhả hấp 
nguyên dạng. Quá trình hấp phụ trong công nghiệp được xem xét tùy 
thuộc trên tính thuận nghịch để thu hồi chất hấp phụ để dùng lại, thu 
hồi chất bị hấp phụ, để tách một hỗn hợp. 


Hấp phụ hóa học, hay hấp phụ hoạt hóa, là kết quả của sự tương 
tác hóa học giữa chất rắn và chất bị hấp phụ. Nhiệt phát ra trong hấp 
phụ hóa học thường lớn cỡ nhiệt phản ứng. Quá trình thường là không 
thuận nghịch. Hấp phụ hóa học có tầm quan trọng đặc biệt trong phản 
ứng xúc tác và sẽ không xét đến ở đây. 


Bản chất của chất hấp phụ: Chất rắn hấp phụ thường được dùng ở 
dạng hạt có kích thước thay đổi từ đường kính 12,ð mưn (thô) đến đường 
kính 50u. Các chất rắn phải có một số tính chất kỹ thuật nhất định tùy 
thuộc vào điều kiện sử dụng. Ví dụ, nếu dùng tầng cố định chất rắn phải 
không tạo nên độ giảm áp quá lớn cũng như không bị lôi cuốn dễ dàng 
theo đòng chảy, không bị vỡ trong quá trình sử dụng. Nếu chất rắn phải 
chuyển động vào và ra thường xuyên khỏi thùng chứa thì phải có tính 
chất dễ lưu chuyển. Chất rắn phải có bể mặt riêng cho một đơn vị khối 
lượng là lớn, nhất là trong trường hợp hấp phụ chất khí. 


Bảng 10.9: Các yếu tố làm cho quá trình hấp phụ có tu thế hơn quá 
trình chưng cất trong phân riêng 


Khả năng phân riêng: 
Độ bay hơi tương đối nhỏ hơn 1,8. Điều này bao gồm cả hỗn hợp dị thể. 
Thành phần nhập liệu: 
- Sản phẩm có nhiệt độ sôi cao (sân phẩm đáy) hiện diện trong nhập liệu với nồng độ 
thấp (nhỏ hơn 10-25% khối lượng) 
| - Khoảng nhiệt độ sôi của hai nhóm cấu tử cần phân riêng có một phần trùng lặp. 
Nhiệt độ và áp suất: 


- Nhiệt độ làm lạnh lớn hơn 523K. 

- Áp suất nhỏ hoặc lớn 

Xẵy ra phän ửng không mong muốn khi chưng cất 
Năng suất nhö hơn vài tấn mỗi ngày 

Ăn mòn cao 

Có trầm hiện 

Dã cháy nổ khi chưng cất 
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Than hoại tính 


Rây phân tử 
carbon (CMS) 


Silica gel 


Alumina 
tính 


hoạt 


Rây phân tử 
zeolit (ZMS) 


Silicalite 


Chất hấp phụ 
cao phán tử 


Chất hấp phụ 
không thuận 
nghịch 


Chất hấp phụ 
sinh học 


Bảng 10.8: Các loại chất hấp phụ 


Chất hấp phụ | Đặcnh | Ủngdụng | Ưuđiểm | Nhược điểm 


Bề mặt ky nước 
hắp phụ các 
chất hữu cơ 
trong nước và 
không khi 


Phân riêng trên 
cơ sở khuếch 
tản khác nhau 
trong hạt 


Chất hấp phụ 
háo nước, năng 
suất cao 


Năng suất cao, 
chất hấp phụ 
háo nước 


hút 
phân 
rãnh đều 


Bể mặt 
nước, 
cực, 
đặn 


Bổ mặt ky 
nước, đặc trưng 
hấp phụ tương 
tự than hoạt 
tinh 

Thường là 
copolymer của 
styren/' divinyl 
benzan. 


Bể mặt phản 
ứng lựa chọn 
với các cấu tử 
của dòng khí 


Bùn hoạt hóa 
trên chất mang 
xốp 


Tách các chất 
ô nhiễm có 
gốc hữu cơ 


Sản xuất Nạ 
từ không khí 


Lảm khô đòng 
khí đôi khi 
tách 
hidrocarbon từ 
dòng khí 


Làm khô dòng 
khí 


Khử nước, 
phân riêng 
không khi, 


Tách các chất 
hữu cøơ từ 
dòng khi 


Tách các chất 
hữu cơ từ 
dòngkhi  ˆ 


Tách  HạS, 
SƠ; có nồng 
độ thấp trong 
dòng khí 


Tách các chất 
hữu cơ khỏi 
dông khí 


Giá rả nhất 
dùng trong xử 
lý õ nhiễm môi 
trường 


Chất hấp phụ 
duy nhất hấp 
phụ O; 


Năng suất cao 
hơn rây phân 
tử zøolit (ZMS) 


Năng suất cao 
hơn 2MS 


Phân riêng 
đựa trên phân 
Cực, hình học 


Có thể đốt bỏ 
dễ hơn than 
hoạt tính 


Khỏng gặp 
vấn đế đóng 
cặn như than 
hoạt tính 


Tốt khi tách 
các vết chất 
gây ô nhiễm 


Không cần tái 
sinh - 
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Khó tái sinh 
nếu bị đóng 
cặn, có thể bắt 
cháy khi tái 
sinh 


Không có công 
dụng nào khác 
ngoài phân 
riêng không khí. 


Không hiệu 
quả bằng ZMS 
khi tách các 
vết HạO trong 
dòng khí 


Không hiệu 
quả bằng ZMS 
khi tách các 
vết nước trong 
dòng khí 


Năng suất thấp 
hơn các loại 
chất hấp phụ 
khác. 


Mắc hơn than 
hoạt tính 


Mắc hơn than 
hoạt tính nhiều 


Kinh tế khi tách 
Ít hơn 100kg/ 
ngày chất bị 
hấp phụ 

TÍ lệ tách thấp. 


hơn các chất 
hấp phụ khác . 
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10.2 CÂN BẰNG CH0 QUÁ TRÌNH HẤP PHỤ 


Cân bằng cho quá trình hấp phụ thường được xác định bằng thực 
nghiệm. Không có lý thuyết đơn giản nào mô tả được các trường hợp 
thực nghiệm quan sát được, do đó việc khảo sát ở đây giới hạn vào việc 
mô tả các tính chất đặc trưng của quá trình hấp phụ quan sát được. 


10.3.1 Khí hoặc hơi nguyên chất 


300 


p° = áp suất riêng phần căn bằng, mmHg 





0 
0 0,1 02 0,3 _ 8,4 
g chất bị hấp phụig C 


Hình 10.1: Cán bằng của quá trình hấp phụ trên than hoạt tính 


Đặc trưng cân bằng của hấp phụ khí hoặc hơi trên chất rắn tương 
tự như độ hòa tan cân bằng của chất khí trong chất lỏng (H.10.1) Trên 
hình 10.1 trình bày một số đường cân bằng hấp phụ đẳng nhiệt cho 
chất hấp phụ là than hoạt tính với trục hoành là nồng độ của chất khí 
bị hấp phụ trên chất rắn và trục tung là áp suất riêng phần cân bằng 


p` của khí hay hơi ở nhiệt độ không đổi. 


Ví đụ tại 100°C, hơi aceton nguyên chất tại áp suất 180 mmHg sẽ 
cân bằng với nồng độ aceton trên chất rắn là 0,2g aceton hấp phụig 
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carbon (điểm A). Tăng áp suất aceton sẽ tăng quá trình hấp phụ và 
giảm áp suất aceton sẽ làm aceton nhá hấp ra khỏi than. Đường đẳng 
nhiệt ở 100°C của aceton sẽ tăng lên đến áp suất 2790 mmHg, đây là 
áp suất hơi bão hòa của aceton ở 100°C. Tại áp suất cao hơn, aceton 
không tổn tại ở pha hơi mà ngưng toàn bệ thành pha lỏng. Như vậy, 
nông độ của aceton trên chất rắn sẽ vô cùng lớn tại áp suất lớn hơn áp 
suất hơi bão hòa của aceton (điểm B, H.10.2). Tuy nhiên, nồng độ thừa 
của aceton tại điểm B cho thấy sự hóa lỏng, không nhất thiết là hấp 
phụ hơi aceton. Những chất khí trên nhiệt độ tới hạn không cho thấy 
tính chất này. 





= 1,0 
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ns g dung chất g chất hấp phụ Nồng độ dung chất trên chất hấp phụ 


Hình 10.2: Đường đồng nhiệt hấp — Hình 10.3: Các dạng đường cong hấp 
phụ hoàn toàn. phụ đẳng nhiệt cho hơi. 


Ở cùng điều kiện, những chất khí và hơi khác nhau sẽ bị hấp phụ 
ở những mức độ khác nhau. Nói chung, các chất khí và hơi có phân tử 
lượng càng cao, nhiệt độ tới hạn càng thấp thì hấp phụ càng nhiều, 
mặc dù mức độ không bão hòa của phân tử cũng có ảnh hưởng đến mức 
độ hấp phụ. Ở điều kiện thường, những chất khí chỉ bị hấp phụ với 
mức độ thấp, như khí metan trên hình 10.1. 


Nếu tưng độ được vẽ thẻo độ bão3òa tương đối p`/P, với P là áp 
suất hơi bão hòa, ta sẽ có các dạng đường cong hấp phụ cân bằng đẳng 
nhiệt trên cùng một căn bản để có thể so sánh (H.10.3). 


Ngoài ra, sự khác biệt trong quá trình điều chế chất hấp phụ 
cũng có ảnh hướng đáng kể lên đường cân bằng hấp phụ. Do đó các số 
liệu thực nghiệm có được trước đây không còn đúng nữa với cùng một 
chất hấp phụ vì điều kiện điều chế chất hấp phụ ngày càng tiến bộ và 
như vậy năng suất hấp phụ cũng tăng lên. 
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Hình 10.4: Đường hấp phụ đẳng nhiệt — Hình 10.5: Đường hấp phụ đẳng 
hơi nước trong không khí từ 20- 50°C nhiệt có hiện tượng trễ 


Hiện tượng hấp phụ trễ: Các đường cân bằng trên hình 10.1 là 
các đường cân bằng thực và, đo đó, biểu diễn quá trình thuận nghịch. 
Ví dụ, tại điểm A, ta có thể đạt: đến điểm A bằng quá trình hấp phụ từ 
chất hấp phụ ban đâu hay bằng quá trình nhả hấp từ nồng độ cao hơn 
của chất bị hấp phụ trên chất rắn. Tuy nhiên, có trường hợp đường cân 
bằng, hay ít nhất trên một khoảng đường đẳng nhiệt, tùy thuộc vào 
quá trình hấp phụ hay nhả hấp và điều này tạo nên hiện tượng trễ 
(H.10.5). Điều này có thể do hình dạng và độ lớn của mao quản hoặc lỗ 
xốp, hay do hiện tượng thấm ướt bể mặt chất rắn của chất bị hấp phụ. 
Trong trường hợp có hiện tượng trễ, áp suất cân bằng nhá hấp luôn 
luôn nhỏ hơn áp suất cân bằng ngoại hấp. 


Ảnh hưởng của nhiệt độ: Vì quá trình hấp phụ là một quá trình 
phát nhiệt nên nông độ chất khí bị hấp phụ sẽ giảm khi nhiệt độ tăng 
tại một áp suất cân bằng cho trước. Các đường hấp phụ cân bằng của 
aceton trên hình 10.1 và hình 10.5 trình bày quá trình hấp phụ cân 
bằng của hơi aceton trên than hoạt tính. Trục hoành là logaric của áp 
suất. hơi của aceton nguyên chất cùng nhiệt độ bão hòa tương ứng. Trục tung 
là logarit của áp suất riêng phần cân bằng của aceton. Điểm A trên hình 
10.6 (p”`= 190 mmHg, 100°C) được vẽ với P = 2790 mmHg tại 100°G. 
Các điểm có cùng nồng độ chất bị hấp phụ nằm trên đường thẳng, 
ngoại trừ một ít trường hợp ngoại lệ, và do đó chỉ cần hai điểm để vẽ 
đường thẳng trên. 
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Nhiệt hấp phụ: Nhiệt vi phân của quá trình hấp phụ (-#) được 
định nghĩa là nhiệt phóng thích ở nhiệt độ không đổi khi một đơn vị 
khối lượng của hơi bị hấp phụ trên một lượng lớn chất rắn đã có chứa 
chất bị hấp phụ. Lượng chất rắn lớn nên nông độ chất bị hấp phụ 
không biến đổi. Nhiệt hấp phụ tích phân tại nồng độ bất kỳ X của chất 
bị hấp phụ trên chất rắn được định nghĩa là hiệu số giữa enthalpy của 
hệ chất hấp phụ - chất bị hấp phụ với tổng enthalpy của một đơn vị 
khối lượng của chất rắn tỉnh khiết và chất bị hấp phụ đủ để tạo nên 
nồng độ X cần thiết, tất cả ở cùng nhiệt độ. Cả hai đại lượng này là 
hàm số theo nhiệt độ và nông độ chất bị hấp phụ cho một hệ bất kỳ. 
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Hình 10.6: Đường cân bằng hấp phụ của hơi aceton 
trên than hoạt tính 


Othmer D. F. và Sawyer F. G. đã chứng minh các đường có dạng 
như trên hình 10.6 có thể được dùng để tính nhiệt hấp phụ. Hệ số góc 
của một đường nồng độ không đổi trên hình 10.6 là: 


địnp _ (Ñ)M 


dung” TM. (10.1) 


với: _HÍ- hơi bị hấp phụ, tính cho hơi nguyên chất, kJ/bg 
r. - ẩn nhiệt hóa hơi của chất chuẩn ở cùng nhiệt độ, *.J/»g 
M, 


M, - khối lượng phân tử của hơi và của chất chuẩn. 
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Nếu  H được xác định tại nhiệt độ không đổi cho mỗi đường 
nông độ không đổi thì nhiệt hấp phụ tích phân ở cùng nhiệt độ sẽ được 
tính theo phương trình sau: 


MS 
AHẠA = | HdX (10.2) 


với:  AH, - chất rắn không có chất bị hấp phụ, tính cho hơi nguyên chất, %.//%g 
X - nồng độ chất bị hấp phụ, *g chất bị hấp phuíkg chốt rắn. 


Tích phân được xác định bằng đồ thị bằng cách xác định điện tích 


—. 


bên đưới đường cong H theo X. Nhiệt hấp phụ cho chất bị hấp phụ 7 
trạng thái lỏng là AH„ = AH'„+r+x, kJ/kg chất rắn. 

Các đại lượng ÏJ,AH, và AH, có giá trị âm nếu nhiệt phóng 
thích trong quá trình hấp phụ 


Ví dụ 10.1: Ước tính nhiệt hấp phụ tích phân của aceton trên than hoạt 
tính như là hàm số theo nồng độ chất bị hấp phụ | 


Giải: Từ các đường nồng độ không đối trên hình 10.6, ta xác định hệ số 
góc. Trong bảng dưới đây, cột 1 cho ta nồng độ của mỗi đường, cột 2 là 


hệ số góc tương ứng. | ` 
Nhiệt hấp phụ tích phần, 
k/'kg than 


Hệ số góc Nhiệt hấp phụ 


X = kg đường nềng vì phân, H, AH; theo AHạ theo 
acelon/kg than | độ không đổi hơi aceton aceton lỏng 
` (6) - 





Trong trường hợp này chất bị hấp phụ cũng là chất chuẩn nên 
M = M, và H=r, (hệ số góc đường nông độ không đổi). Ở 30°C, ẩn 
nhiệt hóa hơi của aceton là ð50 &J/kg. Cột 3 là giá trị H. _ 

Vẽ đường biểu diễn . theo X. Diện tích giữa các đường cong, trục 
hoành, đường X = 0 và trị số X bất kỳ sẽ được giá trị tương ứng của cột 
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4 là nhiệt hấp phụ tích phân cho hơi aceton. Nếu 0,30 kg hơi aceton ở 
30°C được hấp phụ trên 1 #øg than nguyên chất ở 30°C sẽ phát ra 
lượng nhiệt là 206,7 È. 


Cột 5 là nhiệt hấp phụ tích phân theo aceton lỏng được tính theo | 
AH, =AH, +rX, giả sử với: 
X=0,80; AH„ = — 207,6 + 550x 0,30 = 42,6 kJ/hg than 


10.3.3 Hỗn hợp khí và hơi 
Một cấu tử bị hếp phụ 


Trong nhiều hỗn hợp khí-hơi chỉ có một cấu tử bị hấp phụ đáng 
kể. Ví dụ, hỗn hợp hơi aceton-khí metan cho tiếp xúc với than hoạt 
tính như trong hình 10.6. Trong những trường hợp như vậy, quá trình 
hấp phụ của hơi chịu ảnh hưởng bởi sự hiện điện của cấu tử bị hấp phụ 
không đáng kể, và sử dụng được đường hấp phụ đẳng nhiệt của hơi 
nguyên chất với áp suất cân bằng được lấy bằng áp suất riêng phần 
của hơi trong hỗn hợp khí-hơi. Như vậy, đường đẳng nhiệt của aceton 
trong hình 10.6 có thể được dùng cho hỗn hợp hơi aceton với bất kỳ chất 
khí bị hấp phụ kém chẳng hạn như nitrogen, hidrogen... 


Hai cấu tử đều bị hấp phụ đáng kể 


Trong trường hợp này, lượng cấu tử bị hấp phụ này sẽ chịu ảnh 
hướng bởi sự hiện điện của cấu tử kia và cùng với chất hấp phụ sẽ tạo 
nên hệ ba cấu tử. Chất hấp phụ sẽ được xem như là dung môi trong quá 
trình trích ly chất lỏng. Tuy nhiên ở đây quá trình hấp phụ chịu ảnh 
hưởng nhiều bởi nhiệt độ và áp suất. 


Giản đồ cho hệ tiêu biểu được trình bày trên hình 10.7 và hình 10.8 
với tọa độ tam giác và tọa độ chữ nhật. Vì chất hấp phụ không bay hơi 
nên không hiện diện trong pha khí, đo đó, các thành phần pha khí cân 
bằng sẽ nằm trên một cạnh của đồ thị. Điểm G và #ï trên hình 10.7 biểu 
diễn nồng độ mỗi chất khí tỉnh khiết bị hấp phụ trên than hoạt tính. Đối 
tuyến #‡ nối thành phân hai pha khí và rắn cân bằng. Các đối tuyến khi 
khéo dài không đi qua đỉnh biểu điễn chất hấp phụ cho thấy là ở điều kiện 
xác định chất hấp phụ không thể được dùng để tách hỗn hợp hai cấu tử 
thành từng cấu tử riêng biệt. Hệ số phân tách, hay độ hấp phụ tương đối 
là tỉ số giữa tỉ số nổng độ pha khí trong chất hấp phụ (điểm #) với tỉ số 
nông độ trong pha khí (điểm R). Độ hấp phụ tương đối phải lớn hơn một 
nếu chất hấp phụ dùng để tách các cấu tử của hỗn hợp khí. 
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Oxygen 
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tim hoạt tỉnh pkl chất hấp phụ 


Hình 10.7: Hệ oxygen-nitrogen-than hoạt tính, —-150°C, 1 am. 
Nông độ biểu diễn theo phân khối lượng 
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pkl acetylen trong pha khí : pkl acetylen trong pha khi 
a) Chất hấp phụ sillca gel b) Chất hấp phụ than hoạt tinh 


Hình 10.8: Hấp phụ hỗn hợp acetylen-etHlen trên (œ) silicagel uà (b) than 
hoạt tính ở 25°C 
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Khi mức độ hấp phụ nhỏ, để tiện lợi, nên biểu điễn nồng độ trên 
căn bản không chất hấp phụ và được vẽ như hình 10.8 với cùng hỗn 
hợp khí được hấp phụ trên hai chất hấp phụ khác nhau. Hình 10.8b cho 
thấy than hoạt tính có mức độ hấp phụ lớn hơn silicagel, do đó, đường 
GH của than hoạt tính thấp hơn đường cong tương ứng cho silicagol 
nhưng độ hấp phụ tương đối thì ngược lại: etilen được hấp phụ chọn lựa 
trên silicagel 


Ảnh hưởng của sự biến đổi úp suất hay nhiệt độ 


Hạ áp suất sẽ làm giảm lượng chất bị hấp phụ trên chất rắn như 
cho thấy ở phần trên giản đỏ hình 10.9. Tăng nhiệt độ ở áp suất không 
đổi sẽ làm giảm lượng chất bị hấp phụ từ hỗn hợp và sẽ ảnh hưởng 
đến độ hấp phụ tương đối không theo một qui luật nào cả. 


1,0 
Ỉ Pha rắn 


Áp suất cao 
Pha khí 










g chất hấp phụ/ g dung chất 





0 


pkl khí hấp phụ mạnh hơn trong dung 
chất (căn bản không chất hấp phụ) 





1,0 


0 › 
Pl khí hấp phụ mạnh hơn trong pha khí 


Hình 10.9: Ảnh hưởng của áp suất trên hến phụ đẳng nhiệt 
của hôn hợp khí hơi cấu tử 
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10.2.3 Hấp phụ trong chất lỏng 


Khi nhúng chất hấp phụ rắn vào chất lỗng, quá trình hấp phụ sẽ 
xảy ra và phát nhiệt. Tuy nhiên, việc nhúng chất rắn vào chất lỏng 
không là biện pháp hữu hiệu để xác định mức độ hấp phụ. Thường thì 
xác định độ biến đổi không đáng kể của thể tích chất lỏng làm độ đo 
mức độ hấp phụ, trong khi đó đem cân chất rắn sẽ không phân biệt 
được chất lỏng bị hấp phụ và chất lỏng bám cơ học trên chất rắn. Vấn 
để này không có trong hấp phụ chất khí. 


Hấp phụ dung chất từ dung dịch loãng 

Khi chất hấp phụ được trộn với dung dịch hai cấu tử sẽ xảy ra 
quá trình hấp phụ cả dung chất và dung môi. Vì không xác định được 
quá trình hấp phụ chung nên thay vào đó xác định quá trình hấp phụ 
biểu kiến hay tương đối của dung chất. Phương pháp thông thường là 
xử lý một thể tích dung dịch với một khối lượng chất hấp phụ Vm° 
dung dịch/kg chất hếp phụ. Do hấp phụ chọn lựa dung chất nên nồng 
độ ban đầu C„ của dung chất sẽ giảm đến nông độ cân bằng cuối cùng 
C”, bg dung chất!m) dung dịch. Lượng biểu kiến dung chất bị hấp phụ 
được xác định, khi bỏ qua sự biến đổi thể tích của dung dịch, là 
V(C, —C”), kg dung chất bị hấp phulkg chất hấp phụ. Điều này là thỏa 
đáng với dung dịch loãng trong đó phần dung môi bị hấp phụ là không 
đáng kể. 


Nồng độ dung chất cân bằng 
trong pha lỏng 


K¿ biểu kiến d.chất bị 
hấp phự/k/ chất hấp phụ 


Hình 10.10: Đường hấp phụ đẳng nhiệt cho dung dịch loãng 


8g 7 7 7 7 7 ——— HƯƠNG 


Quá trình hấp phụ biểu kiến của một dung chất tùy thuộc trên 
nồng độ của dung chất, nhiệt độ, dung môi và loại chất hấp phụ. Các 
đường đẳng nhiệt được trình bày trên hình 10.10. Các đường đẳng 
nhiệt được xác định cho một dung chất được hấp phụ trên cùng một 
chất hấp phụ nhưng trong các dung địch với những dưng môi khác 
nhau. Mức độ hấp phụ của một dung chất trong thực tế luôn giảm khi 
nhiệt độ tăng. 


Phương trình Freundlich 


Trên một khoảng nồng độ nhỏ, và đặc biệt với dung dịch loãng, 
đường đẳng nhiệt cho quá trình hấp phụ có thể được mô tả theo biểu 
thức thực nghiệm Freundlich 


C`= Riv(C, -C`)" (10.8) 

với: V(C,—C”) - lượng dung chất bị hấp phụ cho mỗi đơn vị khối 
lượng chất hấp phụ; &, nœ - các hằng số. 
V ` - lượng dung dịch, zm`dd/kg chất hấp phụ 

ŒC„  - nồng độ dung chất trong dung dịch 


Than hấp phụ aceton 
tử nước, 25 C 


Nồng độ cân bằng, ib dung chất” 





0,094 001 002 004 0.1 0,2 04 0.6 
kq dung chất kg chất hấp phụ 


Hình 10.11: Hấp phụ từ dung dịch loãng ở 95°C 
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Dạng phương trình cho thấy nếu vẽ C” theo (C, —C”) trên đồ thị 
log-log sẽ được đường thẳng có hệ số góc là n và tung độ gốc là &. Một 
số đường biểu điễn được trình bày trên hình 10.11. Ảnh hưởng của 
dung môi lên quá trình hấp phụ acid benzoic được biểu diễn bằng hai 
đường a và b theo đúng phương trình (10.3) trong một khoảng rộng 
nồng độ. Đường c cho thấy chỉ tuân theo phương trình (10.3) trong 
khoảng nồng độ thấp. Số liệu thực nghiệm không theo đúng (10.3) có 
thể là do sự hấp phụ đáng kể dung môi mà trong phương trình không 
đề cập đến. 


Phương trình Freundlich đặc biệt hữu ích trong trường hợp không 
xác định được dung chất thực sự là chất gì, ví dụ như quá trình hấp 
phụ các chất màu trong dung dịch đường, dầu thực vật, dầu khoáng. 
Trong những trường hợp này, nêng độ dung chất được xác định bằng 
máy so màu, quang phổ kế và được biếu diễn theo cường độ màu có tỉ lệ 
tuyến tính với nổng độ dưng chất. Hình 10.12 trình bày việc áp dụng 
phương pháp trên cho quá trình hấp phụ màu trong dầu khoáng bằn 
hai loại đất sét. ~.. 


Độ màu của đung dịch đơn vị tương đối 





số đ.vị màu hấp phụ từ 
100g màu/g đất sé! 


Hình 10.19: Khử màu của dầu khoáng bằng đất sét 
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Hấp phụ từ dung dịch đậm đặc 


Khi quá trình hấp phụ biểu kiến của dung chất được xác định 
trên toàn bộ khoảng nồng độ từ dung môi nguyên chất đến dung chất 
nguyên chất thì đường biểu diễn có dạng như hình 10.13. Đường cong 
có dạng a xảy ra khi tại tất cả giá trị nồng độ, dung chất bị hấp phụ 
mạnh hơn so với dưng môi. Khi nồng độ dung chất tăng, mức độ hấp 
phụ dung chất sẽ tăng; tuy nhiên đường cong biểu điễn quá trình hấp 
phụ dung chất biểu kiến nhất thiết trở về điểm E bởi vì trong chất 
lỏng chỉ có dung chất nguyên chất sẽ không có sự biến đổi nông độ khi 
thêm vào chất hấp phụ. Đường cong có đạng b biểu diễn quá trình hấp 
phụ dưng môi và dung chất với mức độ gần như nhau. Trong khoảng 
nồng độ từ Œ đến D, dung chất bị hấp phụ mạnh hơn dung môi. Tại 
điểm D, cả hai bị hấp phụ với mức độ như nhau, quá trình hấp phụ 
biểu kiến bằng 0. Trong khoảng nồng độ từ D đến #, dung môi bị hấp 
phụ mạnh hơn. Như vậy, khi thêm chất hấp phụ vào các dung dịch có 
nồng độ từ D đến E thì nồng độ dung chất trong dung dịch sẽ tăng lên 
và V(C —C”) cho thấy quá trình hấp phụ dung chất biểu kiến là âm. 


t0 


Nồng độ dung chất trong dung dịch 


0 + 
k biểu kiến d.chất 
hấp phụ/kl chất hấp phụ 


Hình 10.13: Hấp phụ biểu biến dung chất từ dung dịch đệm đặc 


Quá trình hấp phụ thực sự dung chất và dung môi có thể ước tính 
được từ số liệu hấp phụ biểu kiến nếu giả sử áp dụng được các đường 
đẳng nhiệt Freundlich riêng biệt chơ từng cấu tử. Các đường cong có 
dạng như trên hình 10.14 được vẽ từ số liệu hấp phụ biểu kiến của 
đường b trên hình 10.13 (tương tự như điểm đẳng phí trong chưng cất, 
độ hấp phụ tương đối ở đây bằng một tại một nồng độ nào đó). 
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N Chất hấp phụ + dung dịch 


N 
PP 
L/7 4r¿ II Ì 


0 
0.4 9, 0,8 1,0 0 02 04 06 08 1,0 
pkl benzen (căn bản không chất h.p) Phãn khối lượng benzen trong dung dịch 


Hình 10.14: Cân bằng cho quá trình hấp phụ benzen 
0à etanol trên than hoạt tính suy ra từ tính toán 


g Cig dung chất 
Pkl benzen trong chất hấp phụ (không C) 





10.3 QUÁ TRÌNH HẤP PHỤ THE0 ĐOẠN 
10.3.1 Thiết bị và phương pháp 


Hệ thống thiết bị được trình bày trên hình 10.15 cho quá trình 
hoạt động gián đoạn. Dung dịch và chất hấp phụ được trộn trong thùng 
xử lý theo nhiệt độ và thời gian thích hợp, sau đó hỗn hợp được lọc để 
tách chất hấp phụ rắn và dung chất ra khỏi dung dịch. Hệ thống có thể 
được bổ sung thùng trộn và thiết bị lọc để điều hành theo nhiều bậc. 
Nếu điều hành liên tục, quá trình khử màu đầu bôi trơn, thiết bị lọc ép 
sẽ được thay bằng máy ly tâm hay thiết bị lọc thùng quay liên tục hoặc 
để chất rắn lắng khỏi hỗn hợp. 


Không khí r ¡ Hơi nước 





Hình 10.1ã: Thiết bị hấp phụ theo bậc 
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Loại chất hấp phụ sử dụng phụ thuộc vào dung dịch bị ®%ử lý, có 
kích thước rất mịn (nhỏ hơn 200 mesử). Thời gian để chất hấp phụ và 
dung dịch đạt cân bằng phụ thuộc chú yếu vào nồng độ dung dịch và 
kích thước hạt rắn, độ nhớt của chất lỏng và cường độ khuấy trộn, 
Thùng khuấy nên có tấm chặn và chất lỏng có chế độ chuyển động rối 
để hạt rắn có chuyển động tương đối so với khối chất lỏng. Nông độ 
của dung chất trong dung dịch không bị hấp phụ thay đổi theo thời 
gian như hình 10.16, giảm nhanh lúc đầu và tiệm cận với nồng độ cân 
bằng. Thời gian khuấy trộn thực tế được chọn tại điểm A, thường từ 
10+30 ph. 


` cân bằng 


0 Thởi gian 
- Hình 10.16: Cân bằng đạt được trong quá 
trình hấp phụ hoạt động gián đoạn 


Nồng độ dụng chất trong dd 


Sử dụng nhiệt độ cho phép cao nhất khi khuấy trộn để giảm độ 
nhớt chất lỏng, tăng tốc độ khuếch tán của dung chất và hạt rắn đễ 
chuyến động trong chất lỏng. Cân bằng của quá trình hấp phụ giảm 
chút ít khi nhiệt độ tăng nhưng bù lại tăng được tốc độ đạt đến cân 
bằng. Quá trình thường được điều hành tại nhiệt độ sôi của dung dịch 
nếu tại nhiệt độ này các chất trong hỗn hợp không bị phân hủy hoặc 
biến chất. Tuy nhiên, nếu chất bị hấp phụ dễ bay hơi thì cân bằng của 
quá trình chịu ảnh hướng nhiêu của nhiệt độ khi đó nên điều hành ở 
nhiệt độ thường. 


' Ngoài ra đo lượng dung dịch xử lý là lớn so với lượng dung chất bị 
hấp phụ nên có thể bỏ qua sự tăng nhiệt độ do nhiệt hấp phụ. 


2- Quá trình một bậc 


Sơ đồ được biểu diễn trên hình 10.17, quá trình có thể hoạt động 
gián đoạn hoặc liên tục. Vì lượng chất hấp phụ sử dụng thường rất nhỏ 
so với lượng dung dịch được xử lý, và chỉ có dưng chất là bị hấp phụ 
mạnh, nên bổ qua quá trình hấp phụ các cấu tử khác. 
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fs Đường cân bằng 


ytheox 






Đường làm việc 
hộ số góc = -L./Q( 


kg dung chất/kqg dung môi 


Ào XỊ 
kg dung chất/kg chất hấp phụ 


Hình 10.17: Hấp phụ một bộc 
Nếu sử dụng chất hấp phụ mới X„= 0, cân bằng cho dung chất là: 
GV -VÒ = E6 -#,) (10.4) 


Trên tọa độ X-Y, phương trình (10.4) biểu diễn đường thẳng qua 
hai điểm và (X(, Y/), có hệ số góc là -L„„/G,„. Nếu là bậc cân bằng thì 


điểm (X\, Y¿) sẽ nằm trên đường hấp phụ cân bằng đẳng nhiệt. 


Khi áp dụng (10.4), giả sử rằng lượng chất lỏng bị bám đính trên 
bề mặt chất rắn sau khi lọc là không đáng kể (điều này cũng phù hợp 
trong quá trình hấp phụ vì lượng chất rắn sử dụng khá nhỏ so với 
lượng dung dịch được xử lý). Nếu là quá trình nhả - hấp thì cũng có thể 
áp dụng được công thức (10.4) nhưng đường làm việc bây giờ nằm dưới 
đường cân bằng. 
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Áp dụng phương trình Ereundlich với nông độ dung chất là nhỏ 
Y`= mX" . (10.5) 
và điều kiện cân bằng cuối cùng: 
Ÿì vụ 
= (—)” (10.6) 
=6 


với nông độ đầu của dung chất là X, = 0, thay vào (10.4) được: 
tự„ X. ¡ %6 4 





= —P_ s1. {10.7) 
G„ — (Y¿/m)l^ _ 
Phương trình trên cho ta 


X9. uy uee A Đường cân bằng 
tính được tỉ số chất hấp phụ/dung Đường làm | 


dịch ứng với sự biến đổi nồng độ Wệ việc 
cho trước, Y„ đến Ÿ(. 





Trên hình 10.18 có ba đường 
đẳng nhiệt Freundlich tiêu biểu. | 

Với n = 1, đường đẳng nhiệt Y, 
là đường thẳng. 


Nếu trong mỗi trường hợp X 
nông độ dung chất giắm từ Ý, — mng 70.18: Hấp phụ một đoạn 
đến Ÿ¡, ta có ba đường làm việc đường cân bằng Freundlich 


cùng xuất phát từ điểm A. 


Hệ số góc đường làm việc tỉ lệ thuận với tỉ số chất hấp phụ/dung 
dịch. Nói chung, tỉ lệ này đúng khi giá trị của n từ 2+ 10, khi n từ 1+2 
tỉ lệ này kém chính xác và khi n<1 tỉ lệ hoàn toàn không chính xác. 


Trường hợp cuối cùng, lượng chất hấp phụ sử dụng là lớn không thực tế. 


10.5.3 Quá trình nhiều bậc giao dòng 


Sơ đồ và đường làm việc của quá trình hai bậc được trình bày 
trên hình 10.19. Lượng dung dịch được xử lý không đổi khi đi qua mỗi 


bậc với chất hấp phụ sử dụng trong mỗi bậc là Fủn và L„„, (kg). Nông 


độ của dung chất trong dung dịch giảm từ Y, đến Y;. Cân bằng vật 
chất là: | 
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Cho bậc l: — G„(Y,-Y,) = L„(X,—X,) (10.8) 
Cho bậc 8: G„Ôf\—Y;) = Tư X; -X,) (10.9) 


Từ đó ta vẽ được các đường làm việc trên hình 10.19. Nếu lượng 
chất hấp phụ sử dụng trong mỗi bậc bằng nhau, hai đường làm việc sẽ 
song song nhau. 


L,„ kg chất hấp phụ L„ kg chất hấp phụ 
Xs 





X = kg dung chẩt⁄kg chất hấp phụ 


Hình 10.19: Quá trình hơi bậc giao dòng 


Áp dụng phương trình Freundlich (10.5) và dùng chất hấp phụ 
nguyên chất cho mỗi bậc (X„= 0), tổng lượng chất hấp phụ sử dụng tối 
thiểu cho hệ hai bậc có thể tính được trực tiếp. Vậy: 


Y-Y : 
Với bậc 1: n 1 (10.10) 

kuiu ú G„ - (Y,im)" 

L YW.-Y 

Với bậc 2: —2?z= —_—>~- (10.11) 

SG G„ - (W;¿Im)" 

tổng lượng chất hấp phụ sử dụng là: 

bạn + hàn = mun(Sch: _ h5 =2 (10.12) 


GŒ„ v” bi lâu 
Để xác định tổng lượng chất hấp phụ sử dụng là tối thiểu, đặt 
d1 + 1ự„ )Í G„„Ì bằng không và ứng với một trường hợp cụ thể thì m, 
n, Y_ và Y; là hằng số nên ta có 
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(đa 1%, ¡L1 (10.13) 
Ÿ;, nỲ h 


Phương trình (10.13) có thể được đùng để giải cho nềng độ trung 


gian và lượng chất bị hấp phụ được tính theo các phương trình (10.10) 
và (10.11). Hình 10.20 giúp ta giải (10.13) mà không phải dọ dẫm. 


1,0 EF Frr+r.-----=--- 
+ + TT ——Ỉ_ _ LÍ L! là 








sề BE”: EW 
: FTTrI††trrtrrriirrmr+LzZ 1: 
LLLL L1 LLL LÍ xế lLÌỊ 

ki BH Nã lăi lili (3ï Bì li HEB NHI PP” _ 2~⁄:⁄⁄⁄ 7⁄75 M IN HE NHNH EIIN 
64 sa tãi "=7. 
: -††rrrt+rr--==Z<=< 7T | 
03 —LL+-—-—<Z—- E seEz°. øP 48 BH ïE lẽ lí § BH ME Eiil 

: —bix = “E7 +2222221- LH 
1+1 27211171277271)1 111111111 
* ET KỆ" “: BS JE 7.4 MP ‹2i BÍ” “4N NS NH l8 E: TRE BE THỊ II E: LB JNBEG (BI LEI BỊ II 
=1. 2+:?t27112 1Í E-rr 
FEI- 10651.) 66 | li ï TT ¡TT | T1] 
Là D2.) ĐỀU Lối ii Di tị] [T1 1, 
KH. «ï§IIE <5” §RP 2418 IRIIEBRBIRR BE EBRII lSIIR K š 1 
"| —LE: 's ÏRI Pˆ ¡Ñ Môn lNEI (8Ì NỘ li VỐN (BH NHI lBI 5ì NHHNH (EEE (NSỊ (BI BỊ 0B BEB pH: HH 2n 
Ni íE “2 Bi ã f4 at a  ._=.'...ẽ ẽ 
"Y. | PP” .lÌNE lí ˆ (W8 NHI › - f5 K: tú NG BB7R) SÌ ý HH BE HH lE E ENB E GÌ i8 Bì ñï IBBI lR ïB BE 
li 48208. 3 EEiilặ E š š ï le = B š § NH li iš ÍRE (II ÍNIM E 
G66 f1 T-H.LLTLL--LLLL'}LL! LÍ 
dại có" ñR BH lái ‹ 0U 66M Bị lẾ 8ì (SE E5 |6 Bị lị l8E Em sư 9 SH TT IE Íẽ š dì ÍSBI (Si Em K BỊ 
oo [—LLETT—-I—LTTr+LL++rr++Er——--+-—--- 





0,01 002 0,03 0,040,005 007 0,10 0,2 03 0405 97 1,0 
TỶ lệ không hấp phụ sau đoạn 2 = Yz/Y„ 


Hình 10.20: Lời giải cho phương trình 10.13. Quá trình hơi bậc gtao dòng. 


Tổng lượng chất hấp phụ là tối thiểu 


10.3.4 Quá trình nhiều bậc nghịch dòng 


Sơ đỗ quá trình được trình bày trên hình 10.21. Cân bằng dung 


chất cho bậc ẤWp 


G„(,—YN,) = L„Œ)— Xa) (10.14) 


cho ta đường làm việc trên hình 10.20 qua hai điểm (X Ng+L›ŸN„); CXỊ, Y,) và 
hệ số góc L„„/G,.. Số bậc hấp phụ lý thuyết được xác định bằng cách vẽ 


đường bậc tháng giữa đường làm việc và đường cân bằng. Lượng chất 
hấp phụ sử dụng tối thiểu được xác định theo như phương pháp trình 
bày trên hình 10.23. 
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Dung dịch 
được hấp phụ 





Chất hấp phụ 
đà sử dụng Chất hấp phụ mới 


_ Đưởng làm việc 

£ h.s.góc = Lự/G 
c= 
c= 
¬ 
k-) 
= 
~ 
b 
= 
—ˆ 
2 
=> 
-« 
H 
> 

YN„: 





ẤN Xu.X2 Xa X: 
X = kg dung chất kg chất hấp phụ 


Hình 10.31: Quá trình nhiều bậc nghịch dòng 







Đường làm việc 
h.8.góc = 


(Lự/Öy)m 







Đường cân bằng 





X 





Xu 


Hình 10.93: Đường làm uiệc ứng uới tÌ số 
chất hấp phụldung môi tối thiểu 
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Dùng phép tính dọ đẫm tỉ số chất hấp phụ/dung môi tối thiểu sẽ 
tránh được nếu biểu diễn đường cân bằng theo phương trình đại số. 
Nếu đường cân bằng là đường thẳng, ta có thể áp dụng các phương 
trình Kremser. Thường thì phương trình Freundlhich có dạng (10.5) và 
chất hấp phụ sử dụng là nguyên chất (X„„„¡ =0). Với quá trình hai 


bậc như hình 10.32, cân bằng vật chất cho dung chất trong toàn quá 
trình là: _ 


L„(ŒX,~0) = G„(Y,~Y,) 


Y¿ G¡, kg 
Y 
Sự kg dưng môi cm ' 
g 
T;-'Mg dụng mới X. X¿ Lự kg chất hấp phụ 


Xe kg dung chất/kg chất hp 


Đưởng cân bằng 


Y = kg dung chất/kg dụng môi 





X = kg dung chất⁄kg chất hấp phụ 


Hình 10.3: Hấp phụ hơi đoạn nghịch dòng 
Áp dụng phương trình (10.5) vào các dòng ra khỏi bậc lý tưởng số một: 
Ä) = cñ)1⁄a (10.16) 
tr 


bự, x To kx Ÿ 


thay vào (10.15): §: cổ =z.. 
Gự„ — (Yim)`” 





(10.17) 


33/ 


O[ IQN 


b4 


U VÀ TRAO Ð 


HẤP PH 


với bậc lý tưởng thứ hai: 


(10.18) 


2 Mí= 


tr 


s. 
Khử L„„/GŒ,„ giữa (10.17) và (10.18) ta được: 


G,, (T) ”. Y2) 


(10.19) 


1) 


` 


Ÿ¿ 


Mi 


bất 


Ÿ¿ 


1xs€ 


X; _ 


Ÿ? 


ứng 


Phương trình (10.19) được giải để cho nồng độ trung gian 
với nồng độ Y„ và Y; xác định trước và „„/GŒ,„„ được tính từ (10.17). 


(H.10.24) trình bày lời giải cho (10.19). 
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Phân k.lL. không bị hếp phụ sau lai bộc = 


Hình 10.984: Lời giải cho phương trình (10.19). 


Hấp phụ hai bậc nghịch dòng. 
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Ví dụ 10.2: Một dung dịch chứa một dung chất có giá trị bị có màu do 
chất không tính khiết trong dung dịch. Trước khi kết tỉnh, dùng than 
hoạt tính để hấp phụ chất không tính khiết, dung chất bị hấp phụ 
không đáng kể. Thí nghiệm cân bằng hấp phụ ở nhiệt độ không đổi 
thu được kết quả sau: 






kg than/&kg dung dịch 


06001 | 0604 | 0008 | oøa - 


[se [sa | 4a | — 








0,7 








tì 9 l) tr. Ia 
ˆ———..-= ¡——= 
“=-_..Ö F— 
§ 
L1 
¬" m== mm ä 87 (ï¡ 
h _—_ | | II1Ð 
% 
' L | | 
ý „ : 
— 
n.~ ẩ 
9 1,0 ——————+------ 
» —===G:::.:. ... R6 6ï th 
—=ẽ=..  ïL TÐ TLÌ FT Ủ 
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100 200: 400 800 1000 
X = số đơn vị màu/g carbon 


Hình 10.2ã: Số liệu cân bằng cho uí dụ 10.9 


Độ màu tỉ lệ với nồng độ chất không tỉnh khiết. Để giảm độ màu 
còn 10% độ màu ban đầu là 9,6, cần lượng than là bao nhiêu cho 1000 
kg dung dịch nếu: Ề ` 


a) Quá trình là một bậc 
b) Quá trình là hai bậc giao dòng dùng tổng lượng carbon tối thiểu 
c©) Quá trình là hai bậc nghịch đòng. 


Giải: Số liệu thực nghiệm được biến đổi thành dạng thích hợp để vẽ 
đường cân bằng đẳng nhiệt. Định nghĩa Y là số đơn vị màu cho một 
đơn vị khối lượng dung dịch, và X là số đơn vị màu bị hấp phụ cho mỗi 
đơn vị khối lượng than. Nồng độ màu trong dung dịch được xem là 
_ loãng nên đường làm việc là đường thẳng trên tọa độ X, Y. Kết quả 
tính toán được trình bày trong bảng sau: 
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Y”= độ màu cần bằng, số đưn vị | X = nổng độ màu bị hấp phụ, 
.¬a...Ề màu/*g đung địch số đơn vị màu/kg dung dịch 


(9,6 - 8,6)/0,001 = 1.000 


(9,6 - 6,3)/0,004 = 825 
663 
395 
z23 


Số liệu cân bằng trên được vẽ lên tọa độ log, ta được đường thẳng 


để suy ra phương trình Freundlich, hệ số góc nø = 1,66 và tại 
X=663 Y" = 4,8. Do đó theo (10.ð): 


4,3 -8 
m= công = 891407) 


Phương trình Freundlich, đo đó, là Y” =8,91405)X}1®, 





Số liệu cân bằng cũng được vẽ trên đồ thị X.Y như hình 10.26. 

œ) Quá trình một bộc 

Y, = 9,6 đơn uị màulbg dung dịch 

Y, = 0,10x (9,6) = 0,96 đơn uj/kgdd 

Đặt G,„ =1000 kg dung dịch. Sử dụng than nguyên chất X,= 0. 


Trên hình 10.26, điểm A biểu diễn điều kiện đầu của quá trình, điểm 
nằm trên đường cân bằng tại nồng độ màu cuối cùng của dung dịch. Tại 
B, X\ị = 260, do đó theo (10.4): 


và 


tr. c9 “1L _.—'—— — =0,032 kg thuni/bg dung dịch 


L.„ = 0,032 (1000) = 32,0 &g ¿han/1000 hg dung dịch. 


Hay áp dụng phương trình Ereundlich (10.7) 


-C RUN. / m2. cà AM 2 2c 0,032 kg than/kg dung dị 
Pˆ._— "95 -_1_———————m-=0Ô, ng dịch 
Gự„ (Y¿/m)^ [0,96/8,9105)}'%9 
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\gzz 
"X1 





sổ đơn vị màư/g dung dịch 


= 


Y= 


màu cuốt cùng “” 


X = số đơn vị màu/g carbon 


Hình 10.26: Lời giải cho uí đụ 10.9 
b) Quá trình hai bậc giao dòng 


Tổng lượng than sử dụng tối thiểu được xác định trên hình 10.26 
bằng phương pháp dọ đẫm. Giả sứ điểm C trên đường cân bằng, vẽ 
đường làm việc AC và DB, các giá trị hịn và Lu„ được tính từ các phương 


trình (10.8) và (10.9). Thay đổi vị trí của C cho đến khi tổng Ủ„„ và 
l„ là tối thiểu. Vị trí của trên hình 10.26 đạt điều kiện này có tọa 
độ là (X; = B65, Ÿ, = 3,30) X; = 270 (tại B). 


_ GỨ, -ŸY¡) _ 1000(9,60-3,30) 


"” X 565 ~0 . 
G(Y,-Ÿ;,) 1000(330-096) - 
` VÀ =4 270~0 Sa) để 
hạn + Hư, = 11,14 + 8,67 =19,81 kg than/1000 bg dung dịch. 


Hay áp dụng phương trình Preundlich (H.10.26): 
Yạ/Y,„ = 0,96/9,60 = 0,10,  = 1,66. 

Từ hình vẽ, Y¡/Y„ = 0,344, Y¡ = 0,344x 9,6 = 3,30 

th 9,60-3,30 


— 





L 
(10.10): n-. s1 =—— 
" G„ - (Y¿!m)!'^ [3,20/8,910)]/156 


= 0,01114 bg than(/kg dung dịch uùào bậc 1 
Y. -Ÿ, 3,30 - 0,96 
G„ (Y;/m)!^ [0,96/8,91407)}1% 
= 0,00867 kg than/kg dung dịch cho bậc 2 
Tổng lượng than sử dụng là: 
(0,01114 + 0,00867)1.000 = 19,81 &g £han/1000 kg dưng dịch. 


c) Quớ trình hai bậc nghịch dòng 
_ | Y,=9,6 Y;y=0,96 Xy„„¡ =0. 
_ Đường làm việc được vẽ bằng phương pháp thử dân sao cho đạt 
được hai bậc. Từ điểm E trên hình vẽ, XÃ; = 675 


Phương trình (10.14): 
ko G,„(Y„ - Y2) _ 1000(9,6 ~ 0,96) 
VÔ AI" ẨNg¿1 675—0 
= 12,80 kg than/1000 kg dung dịch 
Cách khác, dùng hình 10.26, Y;/Y, = 0,96/9,60 = 0,10; n = 1,66; 
ŸY;/Y, = 0,217 và Y¡ = Y;/0,217 = 0,96/0,217 = 4,42. 
L Y-M _ 9,6- 0,96 
G„ (Y,/m)" [4,42/8,91407) 
= 0,01280 kg £han/kg dung dịch 
và L = 0,01280 (1000) = 12,80 kg £h»an/1000 kg dung dịch 


(10.17): 


10.3.5 Tầng lưu hóa để hấp phụ hơi từ một chất khí không 
hấp phụ | 
Hình 10.27 mô tả một dạng thiết bị tiêu biểu để hấp phụ một cấu 


tử ở pha hơi từ chất khí không hấp phụ, ví dụ dùng silicagel để làm 
khô không khí. Trong phẩn trên của tháp, silicagel tiếp xúc nghịch 
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dòng với dòng khí được làm khô tại các mâm xuyên lỗ, silicagel di chuyển 
từ mâm trên xuống mâm dưới qua ống chảy chuyển. Trong phần dưới 
tháp, silicagel được tái sinh bằng cách tiếp xúc tương tự như vậy với 
đòng khí nóng để nhả hấp và đem hơi nước ra ngoài. Silicagel khô được 
đưa trở lại đỉnh tháp bằng dòng khí nén. 


...... 
*® .... 
.c..... 


4% *#®e+.. 


*®*ˆ.*. 
..... 
...... 
..... 
..... 
.....g. 
..... 
*t.. ca. 


Khôngkhkhô  ~— 


Phần hấp phụ 


Mâm lỗ 





Khí tái sinh 
nóng ẩm “” 





Phần tái sinh 


Dòng khí vận 
chuyển hạt rắn 





Khí tải sinh 
nóng khô 





*ˆ. . nh. . 


ˆ_ 


Hình 10.47: Tổng lu hóa thiết bị hấp phụ nhiễu bậc 
nghịch dòng có tái sinh chất hấp phụ 
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jWU Cu Số TU VƯỰU. II —Ss.—— 


Nếu quá trình hấp phụ là đẳng nhiệt, các phép tính để xác định 
số bậc lý tưởng sẽ giống như tính cho quá trình nhiều bậc nghịch 
dòng. Tuy nhiên, các thiết bị hấp phụ thường hoạt động ở điều kiện 
bậc nhiệt; do đó, nhiệt độ sẽ tăng đáng kể trong quá trình hấp phụ 
(và giảm trong quá trình nhả hấp). Vì đường cân bằng thay đối theo 
số bậc nên phép tính được thực hiện cho từng bậc như trong quá trình 
hấp thu. Với n bậc đầu tiên như trên hình 10.21, cân bằng cho dung 
chất bị hấp phụ là: ' 


G„, =1 ` = Lư; ~ n+1) 
và cân bằng enthalpy cho quá trình bậc nhiệt là 
G„ (Họ, ~Hạẹ,) T L„(Hụ ~Lz.t) 
với: Hạ - enthalpy của hỗn hợp khí-hơi, &J/Èg khí 
H,- enthalpy của chất rắn + chất bị hấp phụ, *kJ/&g chất hấp 
phụ với nhiệt độ chuẩn là ¿„: 
Hạ = C,(t,)+Y[CA(f -t,)+Ta, | 
. với: C_ - nhiệt dung riêng của chất khí, k.J/kg °C 
C„ - nhiệt dung riêng của dung chất ở dạng hơi, k//kg °C 
Đ. “ ẩn nhiệt hóa hơi của AÁ tại ‡,, k/J/bg. 
Hr = Cgty, -t,)+ XCA, 0 -t,)+AH,„ 


với: Cp  - nhiệt dung riêng của chất hấp phụ (cấu tử 8), kj/kg°C 
C„, - nhiệt dung riêng của dung chất A ở đạng lỏng, kJ/&g”O 


AH„ - nhiệt tích phân của quá trình hấp phụ tại nồng độ X và 
nhiệt độ ¿_, &J/kgø chất hấp phụ. 


Pha khí và pha rắn rời khỏi mỗi bậc lý tưởng sẽ cân bằng về 
nồng độ và nhiệt độ. Phép tính dọ đẫm được sử dụng để giải quyết các 
phương trình trên cùng với các số liệu về cân bằng. 


Ví dụ 10.3: Hỗn hợp gồm nitrogen và hơi aceton có nông độ là B% mol 
aceton ở 1 øm., được cho tiếp xúc liên tục nghịch dòng với than hấp phụ 
trong một tháp mâm lưu hóa nhằm giảm nồng độ aceton xuống còn 
0,01% mol. Than hấp phụ đi vào tháp ở 40°C, suất lượng là 1,5 kg 
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thanlkg nitrogen và không chứa aceton. Quá trình hấp phụ là bậc nhiệt, 
độ giảm áp giả sử là không đáng kể. Tính số bậc lý thuyết cần thiết. 
Giải: Chọn nhiệt độ chuẩn t„ = 30°C. 
Nhiệt dung riêng (hơi aceton) = 1,463*.J/2g°C 
Ca, (aceton lỏng) = 2,2ð7 k/J/kg°C; Cpẹ (than) = 0,836 ÈkJ/kg°C 


C„ (nitrogen) = 1,087k///kg°C; rẠ = ð50 h¿J/kg. Cân bằng hấp phụ 
cho ở hình 10.5) và sử dụng nhiệt hấp phụ trong ví dụ 10.1. 
Chọn căn bản là G„ = Ì šg nitrogen, l.. = 1,5 kg than. Phân tử 
lượng của aceton là 58,1, của nitrogen là 28. 
_ 0,0ð = 58,1 
” 0/95 | 28 


— 0,0001.58,1 
Nr'” Dog0g xế 0,000208kg ace£on/kg N- 


`)” 0,1093 &g aceton/kgN› 





ẨNp+1 =0 bØ aceton/kgNa 

Áp dụng (10.20) cho toàn tháp hấp phụ với w =/W h 
1 (0,1093 - 0,000208) = 1,5(X;,-—0) 
X\ =0,0727 kg acetonlkg than 


Từ ví dụ 10.1,AH, = 4,176 È/J/kg than. (10.22) với dòng khí vào có 
ức =t,=30°C); Hạ = 0,1098xð50 = 60,1 k#J/kgN;. (10.23) cho dòng 
than vào („ Np+1 = 409C); Hị w„.ị = 0,836(40 — 30) = 8,36 kJ/bg than. 


Các phép tính có thể được bắt đầu từ mâm đáy lên. Đầu tiên cần 
biết nhiệt độ ra của chất rắn. Nhiệt độ này được xác định từ cân bằng 
enthalpy cho toàn tháp hấp phụ với một nhiệt độ dòng khí ra xác định. 
Giả sử ức y„ =B2,8°C (sẽ kiểm tra lại). Phương trình (10.23): 


Hẹ,wp= 1,087(62,8 ~ 30) + 0,000208[1,463(52,8 — 30) + 550] 
= 24,9 kJ/kgN, 
Phương trình (10.21) với n = Nạp | 
1 (60,1 — 24,9) = 1ð (H, ~ 8,386); H, = 31,83 kJ/kg than 
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Phương trình (10.23) cho dòng chất rắn ra: 
Hụ = 31,88 z 0,8356( .j 2S 30) + 0,0727x 2,257 (íy, — 30) — 4,176 
Èụ = 66°C 
Dòng khí rời bậc 1 cân bằng với chất rắn có X; =0,0727: í„ = 66°C 
Từ hình 10.5 (nội suy và ngoại suy) được áp suất riêng phần cân 


bằng của aceton = 8,0 mg. 


8,0 ð81 - 
1. = Z80-Sn" = = 0,0221 kg aceton/kg N; 


Phương trình (10.22) 
Hẹ, = 1,087(66 - 30) + 0,0221{1,463(66 — 30) + 550] 
= B2,4B k/J/kg N; 
Phương trình (10.20) với nø = 1 
1(0,1093 ~ 0,0221) = 1,ð(0,0727 - X;) 
X; = 0,0147 kg acetonl*g than 
Từ ví dụ 10.1: AH„= -0,278 kJ/kg than 
Phương trình (10.21) với n = 1 
1(60,1 ~ 52,45) = 1,B(81,83— H, ) 
H,, = 96,18 kJlkg than 
Phương trình (10.23) 
26,73 = 0,836(1„ — 30) + 0,0147x2,257(,„— 80) — 0,278 
¿y„ =68°0 
Tại X„ = 0,0147; #„ =63°C, áp suất riêng phẩn cân bằng của 
aceton là 0,6 mưnHg. 


Y, =— 0:6 _— „ 5Š ~ 0,00164 kg acelon/kg N; 


F760-0/6 28 
Tính tương tự, | 
Hạ, =37,17kJIkgN; ; X: = 0,001; tr. =ð1°C = lG 
Y,=0,000021; Hạ, = 17,68 kJ/kg than. 
Dòng khí rời mâm 3 là B1°C (so với giả sử ban đầu là 52,8°C, 
chấp nhận được) với nồng độ aceton thấp không cân thiết. Do đó, có 
thế chỉ cần 2, mâm lý thuyết. | 
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10.4 QUÁ TRÌNH TIẾP XÚC PHA LIÊN TỤC - HẠT ĐỘNG KHÔNG 
ỔN ĐỊNH - TẦNG CỐ ĐỊNH 


Đây là loại thiết bị trong đó pha lỏng hoặc khí được cho chuyển 
động qua tầng hạt chất hấp phụ cố định, được sử dụng trong nhiều lĩnh 
vực khác nhau như thu hồi hơi dung môi có giá trị từ các chất khí, khử 
nước trong pha khí hoặc lỏng, khử màu các loại đầu khoáng và dầu 
thực vật, làm tăng nồng độ của dung chất có giá trị trong dung dịch 
lỏng... 


10.4.1 Thiết bị hấp phụ tầng cố định 





Quạthút Quạt 


Hình 1 \28: Hệ thống hấp phụ hơi 


Sơ đồ hệ thống thiết b` tiêu biểu được dùng để hấp phụ hơi dung 
môi trong đòng khí được trình bày trên hình 10.28. Các hạt chất hấp 
phụ được đặt trong tâng có cÌ:êu cao từ 0,3 + 1,2m trên tấm đỡ có đục 
lỗ. Dòng khí nhập liệu được th. ì từ trên xuống qua một trong hai tắhg, 
trong khi tầng còn lại đang đL7c “ái sinh. Thường cho dòng chảy từ 
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trên xuống hơn là từ dưới lên vì đồng khí từ đưới lên với lưu lượng lớn 
có thể làm hạt chuyển động và lôi cuốn các hạt mịn. Khi nồng độ của 
dung chất đòng khí ra đạt đến giá trị nhất định, hay đến thời điểm 
định trước, các van sẽ tự động điều chỉnh dòng nhập liệu qua tâng khác 
và khởi động chu kỳ tái sinh. 


Quá trình tái sinh thường được thực hiện bằng dòng khí trơ nóng, 
nhưng dùng hơi nước tiện hơn nếu dung môi không tan trong nước. Hơi 
nước ngưng tụ trong tầng, làm tăng nhiệt độ hạt rắn và cung cấp năng 
lượng cho quá trình nhả hấp. Hơi dung môi được ngưng tụ, tách nước 
trước khi dừng lại. Tầng hạt chất hấp phụ được làm mát và sấy khô 
bằng khí trơ. 


Kích thước của tầng hạt hấp phụ được xác định từ lưu lượng dòng 
khí và chu kỳ hấp phụ mong muốn. Thường thì tiết diện được tính để 
cho vận tốc biểu kiến của dòng khí từ 0,15 + 0,45 m/s với độ giảm áp từ 
80+400 mm nước cho 1m chiều cao tầng hạt chất hấp phụ có kích 
thước từ 4+ 16 mesh. 


Nói chung, chiểu cao tầng và lưu lượng thường được chọn để chu 
kỳ hấp phụ từ 2+ 24». Tăng chiều cao tầng để tăng chu kỳ hấp phụ đến 
vài ngày là không kính tế. Dùng tầng có chiều cao 0,3 m hoặc nhỏ hơn 
sẽ giảm độ giảm áp nhưng hiệu quả của quá trình phân riêng không 
cao và tốn nhiều năng lượng hơn để tái sinh. 


10.4.2 Sóng hấp phụ 


Xét hỗn hợp gồm hai cấu tử khí hoặc lỏng, trong đó cấu tử dung 
chất bị hấp phụ mạnh có nồng độ C„. Hỗn hợp được cho chuyển động 
qua tầng hạt chất hấp phụ nguyên chất có chiều cao tương đối lớn. 
Những lớp hạt trên tiếp xúc với hỗn hợp đậm đặc đi vào sẽ hấp phụ 
nhanh và có hiệu quả dung chất, hỗn hợp. Còn nồng độ dung chất thấp 
sẽ được các lớp hạt bên đưới hấp phụ triệt để. Hỗn hợp ra ở đáy tầng 
hạt sẽ có nồng độ dung chất không đáng kể C„ như trên hình 10.29. 
Sự phân bố chất bị hấp phụ trên tầng hạt được trình bày ở phần trên 
hình 10.239 với các đường kê ngang biểu diễn nồng độ tương đối của 
chất bị hấp phụ. Hình vẽ cho thấy các lớp bạt trên cùng đã đạt bão 
hòa, quá trình hấp phụ xảy ra trên một vùng tương đối hẹp trong đó 
nông độ biến đổi nhanh. Nếu hỗn hợp tiếp tục cho vào tảng, vùng hấp 
phụ đi chuyển đần xuống đưới với tốc độ chậm hơn nhiều tốc độ chuyển 
động qua tầng của hỗn hợp. Tại điểm ở, khoảng nửa tầng hạt đã bão 
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hòa dung chất nhưng nỗng độ dung chất trong hỗn hợp ra khỏi tầng 
vẫn gần bằng không Œ,. Tại điểm c, vùng hấp phụ đã đến đáy tầng, 
nồng độ dung chất trong hỗn hợp ra khỏi tầng tăng đột ngột đến Œ,. 
Nồng độ dung chất trong hỗn hợp ra khỏi tầng tiếp tục tăng nhanh và 
khi vùng hấp phụ qua khỏi đáy tầng thì nồng độ đạt đến giá trị ban 
đầu Œ_ tại ở. Đến đây toàn bộ tầng xem như đã đạt cân bằng với dòng 
nhập liệu. 





































a) b) c) đ) 
Nồng độ dung 
dịch nhập liệu =c,‡ c,‡ c,‡ Cu‡ 
Vủng hấp K="= —— 
phụ E== E——— _——= 
—= =—= ——— 
 Ì —— E===== Vùng hấp 
=—— — phụ. 
_—j] CLJ Sẽ. 
1 
Nồng đệ =C ‡ 


Nồng độ dung chất trong dung dịch 


Thể tích dung dịch 
Hình 10.29: Sóng hấp phụ 


Nếu quá trình hấp phụ hơi từ một hỗn hợp khí xảy ra bậc nhiệt 
theo cách trên, nhiệt hấp phụ phát ra sẽ tạo nên một sóng nhiệt độ đi 
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chuyển qua tầng tương tự như sóng hấp phụ, và theo đõi nhiệt độ tại 
đầu ra của tầng sẽ xác định được sơ bộ điểm tăng nồng độ dung chất 
trong dòng khí ra. Với quá trình hấp phụ dung chất trong chất lỏng, sự 
tăng nhiệt độ tương đối nhỏ. 


Dang đường biểu diễn nồng độ dung chất trong dòng ra và thời 
gian đạt đến điểm tăng nồng độ có ảnh hưởng nhiều lên phương pháp 
điểu hành thiết bị hấp phụ tầng cố định. Nói chung đường cong có 
đạng chữ S, tuy nhiên độ đốc phụ thuộc vào các điều kiện cụ thể của 
hệ. Tốc độ và cơ chế của quá trình hấp phụ, bản chất của cân bằng hấp 
phụ, vận tốc lưu chất, nồng độ của dung chất trong nhập liệu, chiêu cao 
của tầng, tất cả các yếu tố này tạo nên dạng đường cong sóng hấp phụ 
cho một hệ bất kỳ. Nói chung, thời gian đạt đến điểm tăng nồng độ 
trong dòng ra sẽ giảm khi giảm chiều cao tâầng, tăng kích thước hạt 
chất hấp phụ, tăng tốc độ chuyển động của lưu chất qua tầng, tăng 
nông độ đầu của dung chất trong nhập liệu. Có một chiều cao tầng tối 
thiểu mà dưới giá trị này nồng độ của dung chất trong dòng ra sẽ tăng 
nhanh khi dòng ra vừa xuất hiện. Do đó, khi thiết kế thiết bị hấp phụ, 
ta cần phải xác định đường cong sóng hấp phụ bằng thực nghiệm trong 
những điều kiện tương tự như của thực tế. 


10.43 Tốc độ hấp phụ trong tầng cố định 


Để thiết kế thiết bị hấp phụ tầng cố định và xác định khoảng thời 
gian giữa hai lần tái sinh chất hấp phụ, ta cần phải có đường cong sóng 
- hấp phụ và thời gian đạt đến điểm tăng nồng độ dung chất trong dòng 
ra. Do điều kiện hoạt động không ổn định của tầng cố định và có nhiễu 
yếu tố ảnh hưởng đến quá trình hấp phụ nên các phép tính như vậy rất 
khó cho trường hợp tổng quát. Phép tính đơn giản sau đây của Michael 
chỉ sử dụng giới hạn cho trường hợp hấp phụ đẳng nhiệt từ hồn hợp 
nhập liệu loãng, có đường cân bằng hấp phụ đẳng nhiệt là lõm về phía 
trục nông độ hỗn hợp, vùng hấp phụ có chiều cao không đổi khi đi 
chuyển qua tầng và chiều cao của tầng hạt chất hấp phụ là lồn so với 
chiều cao của vùng hấp phụ. Các ứng dụng trong công nghiệp thường rơi 
vào trường hợp giới hạn này. Sau đây, ta thiết lập phương trình cho 
trường hợp hấp phụ từ hồn hợp khí; với hỗn hợp lỏng cũng tương tự. 

Xét đường cong sóng hấp phụ lý tưởng như hình 10.28. Suất lượng 
đòng khí trơ chuyển động qua một đơn vị tiết điện tầng là G„, kølh.m? 
với nồng độ dung chất ban đầu là Ÿ,, kg dung chốtlkg khí trơ. Suất 
lượng tổng cộng dòng khí ra khói tầng không kể dung chất sau một 
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thời điểm bất kỳ là W, kg/m” tiết điện tầng. Đặt Y„ là nông độ tại đó 
đường cong sóng hấp phụ bắt đầu tăng nồng độ, Yz là nồng độ bất kỳ 
gần bằng giá trị nồng độ đầu, W; và W„ lần lượt là khối lượng tổng 
cộng dòng ra tương ứng. Tổng khối lượng tích lũy dòng ra trong khoảng 
tăng nồng độ là W„ =W„ -We. Vùng hấp phụ có chiều cao không đổi 
Z4(m), tương ứng với chiều cao tầng trong đó đạt được sự biến đổi 
nồng độ pha khí từ Y„ đến Y„ 





[JIJJ 
l 


Tầng bão hòa 


Y x g dung chất/q dung môi 


Hình 10.30: Đường cong sóng hấp phụ lý tưởng 


Đặt 8„ là thời gian cân thiết để vùng hấp phụ di chuyển hết bậc 
đường bằng chiều cao của vùng: 
° G 


ir 


8 





(10.24) 


0y là thời gian cần thiết để thiết lập vùng hấp phụ và đi chuyển ra 
khỏi tầng: 


(10.25) 


Nếu chiều cao của tầng hấp phụ là Z (m), và nếu 9z là thời gian 
cần thiết để thiết lập vùng hấp phụ thì chiểu cao vùng hấp phụ là 
Ô; 


Ủp =s Z. 
h 0y -Ôy 





(10.26) 
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Lượng dung chất được hấp phụ từ pha khí trong vùng hấp phụ từ 
Yp (bắt đầu tăng nồng độ) đến Yp (ngừng quá trình) là Ủ, kg dung 


chết/m? tiết điện tầng được cho bởi phần diện tích gạch chéo trên 
hình 10.30: 


W, 
U = | Œ,-Y)dW (10.27) 
R 


Tuy nhiên, nếu tất cả chất hấp phụ trong vùng là bão hòa với 
dung chất, nó sẽ chứa Y,W_ kg dung chất/m?. Như vậy, tại điểm bắt 
đầu tăng nông độ, vùng còn trong tầng, khả năng hấp phụ dung chất 
còn là: 


g 
"¬ là (Y,~Y)dW 
Y.W, Y.W, 





ƒ (10.28) 


Nếu ƒ = 0, chất hấp phụ đạt bão hòa với dung chất, thời gian 
thành lập vùng hấp phụ tại đỉnh tầng 0p sẽ bằng với thời gian cần 
thiết để vùng chuyển động qua một bậc bằng bản thân chiều cao vùng. 


Mặt khác, nếu ƒ = 1,0, chất hấp phụ trong vùng là nguyên chất, thời 
gian thành lập vùng là rất ngắn. Các giới hạn này cho ta mối liên hệ: 


0c, = -ƒ)0, (10.29) 
Phương trình (10.26) và (10.29) cho: 
6 W 
_= ll—E————=mÐ.—— 19.30 
Z4“ —d-79, ẤWg-0-ƒW Ỷ 


Nếu chiểu cao tầng là Z(m), tiết diện bằng 1 đơn vị diện tích sẽ 
chứa Zp, kg chất hấp phụ với ps là khối lượng riêng xốp của chất hấp 
phụ. Nếu khối hạt chất hấp phụ này bão hòa với chất bị hấp phụ tại 
nồng độ Xz thì khối lượng chất bị hấp phụ sẽ là ZpsXr (kg). 

Tại điểm bắt đầu tăng nông độ, chiều cao vùng hấp phụ Z, vẫn 
còn nằm trong đáy tầng, nhưng chiều cao còn lại của tầng Z-Z„ thì 
đã bão hòa, dung chất bị hấp phụ là (Z- Z„)psX++Z„ps(- ƒ)Xr. 


Vậy độ bão hòa của tầng tại điểm tăng nồng độ là: 


ứ _u )psẤr +Z„ps(- f)Ấ„ 2- F2, (10.31) 
ZpsẨ„ Z : 


352 CHƯƠNG 10 
HT —————ễ-ềễ...__.._....-_.`.... 


Trong tầng cố định, vùng hấp phụ chuyển động qua tầng từ trên 
xuống dưới. Tuy nhiên, ta tưởng tượng chất hấp phụ di chuyển lên trên, 
nghịch chiều với dòng lưu chất, với vận tốc sao cho vùng hấp phụ nằm 
cố định bên trong tầng như hình 10.31. Ở đây chất rắn rời đỉnh tầng 
cân bằng pha với dòng khí vào tháp và, như vậy, tất cả dung chất 
trong dòng khí đều đã bị hấp phụ, điều này đòi hỏi tháp cao vô cực. 
Đường làm việc cho toàn bộ tháp là: 


G„(V,~0) = L„(X„-0) (10.33) 
là b 
ha “ng NI mïử- 10.3 
ý GŒ,„ X là 


Vì đường làm việc đi qua điểm gốc tọa độ (H.10.31b) nên tại một 
vị trí bất kỳ trong tầng nồng độ của dung chất trong pha khí Ÿ và 
trong pha rắn X liên hệ với nhau qua biểu thức 


4 (10.34) 


đường cắn bằng 
Y*theo.X 








Yc 

Yẹ 
Ÿ đường làm việcY thao.X 
$ hệ số góc = “Lư 
% 
§ Y 
l 
$ 
° 
3 
» 
! 
` 

Yp 

=0 ⁄ 

0X; X X.y 


X= kg dung chấtkg chất hấp phụ 





Hình 10.31: Vùng hấp phụ 
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Trên một khoảng chiều cao vi cấp của tầng đZ, tỉ số hấp phụ là: 


_— G„dŸ = Kya,(Y-Y”)d2 (10.35) 
Do đó, tính cho vùng hấp phụ là 
Y 
No # “..àn 2s _ 2. (10.36) 


nY-Y` Học G,iKya, 
với N,cœ là số đơn vị truyền khối tổng quát của pha khí trong vùng 
hấp phụ. Với một giá trị Z bất kỳ nhỏ hơn Z„, giả sử #,oø không đổi: 


KT.  Cê- cếU SP mÍ——. (10.37) 


Phương trình (10.37) cho ta vẽ được đường cong sóng hấp phụ 
bằng cách lấy tích phân bằng đỗ thị. Phương trình trên áp dụng với 
Kya; và H,oc là không đổi với ø, là diện tích bê mặt riêng của hạt, 


m2!m` tầng hạt. Ví dụ 10.4 áp đụng các phương trình trên vào một 
trường hợp tiêu biểu như sau. 


Ví dụ 10.4: Không khí ở 97°C; 1 a#n có độ ẩm là 0,00267 kg đmíkg kkk 
được làm khô bằng cách cho qua một tầng hạt cố định silica gel. Chiểu cao 
của tầng là 0,6 m. Suất lượng biểu kiến của dòng khí thổi qua tầng là 470 
kg/m?.h và quá trình hấp phụ giả sử là đẳng nhiệt. Điểm bắt đầu tăng 
nỗng độ là khi dòng khí ra có độ ẩm là 0,0001 &g ổm/kg kkk và tâng sẽ 
ngừng hoạt động khi độ ẩm của dòng khí ra là 0,0024 kg đmkg hkb. 


Hệ số truyền khối trong trường hợp này đối với đòng khí có độ 
ẩm thấplà:  *kya, =1265.G°5 *kgH,O/h.m”.(AY) | 


kạo„ = 3B06,6  kgH;Olh.m”.(AX) 


với Œ' là suất lượng của pha khí qua một đơn vị tiết diện, kgim°.h. 
Silica gel có khối lượng riêng xốp là 791,8 kg/m”, đường kính trung 
bình của hạt là 1,72 mưn, diện tích bê mặt ngoài của hạt là 2,15 mm`/bg. 
Ước tính thời gian cần thiết để đạt đến điểm tăng nồng độ. 

Giải: Số liệu cân bằng được vẽ lên hình 10.32. Silica gel lúc đầu khô 
hoàn toàn và dòng khí ra lúc đầu có độ ẩm rất thấp xem như khô, do 
đó đường làm việc đi qua gốc tọa độ. Đường làm việc được vẽ đến giao 
điểm của đường cân bằng tại Y„ = 0,00267 kg nước/kg kh; Yp = 0,0001; 
ŸYy= 0,0024 kg nướcÍkg khh. : | › 
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Y = kg nước bay hơ†kg không khí khô 





0 0,05 XN\c B10 
X = kg nướdkg gai 
Hình 10.33: Đường cân bằng - đường làm Uiệc cho uí dụ 10.4 


Bảng 10.1 





Y kgH;O #g 
không khi khô 


0,00003 


0,00007 
0,00016 
0,00027 
0,00041 
0,00057 
0,000768 
0,000995 
0,00123 


$8890 | 0,825 - 
[ tem | sam- 
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Trong bảng trên đây, cột 1 liệt kê một số giá trị Y trên đường 
làm việc giữa Ÿn và Y„, cột 2 là các giá trị ì tương ứng có cùng trị 
số X. Từ các giá trị này tính được các giá trị của cột 3. Vẽ đường biểu 
diễn cột 3 theo cột 1 (không có hình) và lấy tích phân bằng đồ thị giữa 
mỗi giá trị của Y trong bảng và cho ta giá trị của cột 4 là số đơn vị 
truyền khối tương ứng với mỗi giá trị của Y (ví dụ diện tích bên dưới 
đường cong giữa Ÿ = 0,0012 với Y = 0,0001 bằng 4,438). Số đơn vị 
truyền khối tổng cộng tương ứng với vùng hấp phụ là 9,304 phù hợp 
với phương trình (10.36). 





0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0 
(W-W,)/M, 
Hình 10.33: Đường cong sóng hếp phụ cho uí dụ 10.4 


Chia mỗi giá trị của cột 4 cho 9,304 ta được các giá trị của cột ð 
phù hợp với phương trình (10.37). 


Cột 6 là giá trị của tỉ số với mỗi giá trị Y trong cột 1. 


Vẽ các giá trị của cột 6 theo các giá trị của cột ð cho ta đạng không 
thứ nguyên của đường cong sóng hấp phụ giữa Wap và Wp (H.10.81). 


Phương trình (10.31) được viết lại là 

lấn (Y,—Y)dW 

Z.ÍI — 
1W, 


từ đó, ta thấy ƒ bằng toàn bộ diện tích bên trên đường cong (H.10.32) 
cho đến Y/Y, = 1,0. Tích phân bằng đồ thị ƒ = 0,530. 


W—Wg 
W 





ƒ š ƒ a- =4 
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Tốc độ truyền khối xác định được là với G' = 470 kg/m°.h; 
kya„ = 1265 x470°°° = 37308 kg nước!h.m” AY 


và bsa„ =3506,6 kg nước/h. m°.(AX) 
Từ hình 10.30: _ + =0,0858 kg nướclkg siÌica gel. 
: Y.G„ _ 0,00267x470 
Phư ình (10.33): =3 TC. =IÓ6R 
TƯ NG SỊ 0,0858 x 


Hệ số góc trung bình của đường cân bằng là: 


AY mG 470 
——- = 0,0185 như # =0,0185 
AX NHÀ > "14,6 

Ta có phương trình để tính chiều cao đơn vị truyển khối cho quá 
trình tiếp xúc pha liên tục 


= 0,595 











(đc „ G, UmỐU lạ và ng _ mg QmG2U 
Kyap ky đ„ by gữp bự 
G 470 
H ` = 0,0126 
!@ ˆ hyo, - 37303 - 
L 14,6 
Ha =8 —Ẻ- = _——”—. « 0,00416 
8 ˆ weơ — 8506,6 & 
Hog = 0,0126 + 0,B95 x 0,00416 = 0,0150 tt 
Phương trình (10.36): 


2, = M;os-H,oc= 9,804x0,0150 = 0,140 m 
Chiều cao của tầng là Z = 0,6 m. Do đó theo (10.81) 


Độ bão hòa của 
tâng tại điểnbá; = (:6~0,B3)x0,14 _ 0,876 hay 87,6% 


đầu tăng nông độ 0,6 
Tầng chứa 0,6mŸgel/m° tiết điện, khối lượng riêng xốp là 791,8 
kg/m`, khối lượng gel trong tầng là 0,6x 791,8 = 475,08 kg/m?. Với độ 
bão hòa đạt được 87,6% cân bằng với dòng khí vào, silica gel chứa 
475,08 x (0,876)x 0,08ð8 = 85,7 kg/m? tiết diện. 


Không khí đưa vào tẳng 0,00967x470 = 1,255 kg/h.m2, như vậy 
điểm tăng nồng độ tại 3ð,7/1,225= 28,45 h sau khi bắt đầu đưa dòng 
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khí vào, và W„ = 470x28,45 = 18370,8 kg không khí/mẺ tiết diện. Nếu 
toàn bộ tầng cân bằng với dòng khí vào thì lượng nước đã được hấp 
phụ là 475,08x (0,0858) = 40,76 kg/m? và: _ 
U = 40,16 — 35,1 = 5,06 bại mẦ = khả năng hấp phụ còn lại của tầng 
Do đó: 
U 5,06 


sư Tá” x0,00267 = 3575,7 kg không khúlHết diện 








10.5 TRAO ĐỔI IŨN 


Quá trình trao đổi ion chủ yếu là các phản ứng hóa học đổi chỗ 
giữa một chất điện giải trong dung dịch và một chất điện giải không 
tan được cho tiếp xúc với dung dịch. Cơ chế của quá trình trao đổi ion 
rất giống với cơ chế của quá trình hấp phụ và có thể xem như là trường 
hợp đặc biệt của quá trình hấp phụ. 


10.5.1 Nguyên lý của quá trình 

Những chất rắn trao đổi ion phải có độ xốp, có trong tự nhiên hoặc 
tổng hợp có chứa silica, zeolt, chẳng hạn như Na;O;.Al;O;.4SiO;.2ZHO. 
Các ion mang điện tích dương trong dung địch có khả năng khuếch tán 
qua lỗ xốp để trao đổi với ion Na" của chất rắn. Quá trình gọi là trao 
đổi cation. Ví dụ: | 


_Ca?'+Na¿R ——> CaR+2Na'" 


với R là chất còn lại trong zeolit. Theo cách này, nước "cứng có nồng 
độ ion Ca?* cao sẽ được làm mềm bằng cách cho tiếp xúc với 2eolit. lon 
Na“ sẽ thế chỗ của Ca” trong dung dịch và ion Ca?' bị giữ lại trong 
chất rắn. Phản ứng có tính thuận nghịch, chất rắn khi đã bão hòa 
Ca?* có thể được tái sinh bằng cách cho tiếp xúc với dưng dịch muối: 


CaR + 2NaCl —> NayR+CaGl; 


Năm 1935, người ta đã sản xuất được loại nhựa trao đổi ion như 
các loại nhựa polymer tổng hợp không tan có chứa các nhóm sulfonlc, 
carboxylic hay phenolic. Phản ứng trao đổi ion có dạng: 


Na'+HR “>> NaR+H' : 
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và các cation khác nhau sẽ trao đổi ion với nhựa ở những mức độ khác 
nhau. Tương tự, các loại nhựa polymer không tan chứa nhóm amin và 
các anion được dùng để trao đổi với anion trong dung dịch. Cơ chế trao 
đổi ion trong trường hợp này không đơn giản như trong trường hợp 
trao đối cation. Ví dụ: 


H+OH  —> H,O 
trong đó RNH; biểu diễn phần cation cố định của nhựa. 


Khi bão hòa, các loại nhựa trao đổi anion sẽ được tái sinh bằng cách 
cho tiếp xúc với dung dịch kiểm. Loại nhựa trao đổi ion có nhiều loại khác 
nhau với khả năng trao đổi khác nhau, thường ở dạng hạt mịn kích thước từ 
16+ 82B mesh. Hạt nhựa có thể xem như là hạt hình cầu. 


Tất cả các kỹ thuật sử dụng quá trình hấp phụ đều có thể sử dụng 
cho quá trình trao đổi ion. Như vậy, ta có các quá trình xử lý dung dịch 
gián đoạn, hay theo từng bậc, tầng lưu hóa hay tầng cố định, quá trình 
liên tục nghịch dòng. Trong đó, tầng cố định được sử dụng nhiều nhất. 


10.5.2 Cân bằng của quá trình 


Cân bằng của quá trình trao đối ion giữa các hạt nhựa và dung 
dịch được mô tả bằng các đường đẳng nhiệt như trong quá trình hấp 
phụ. Ngoài ra có thể sử dụng các phương trình thực nghiệm như 
phương trình Freundlich, hoặc áp dụng các phương trình tác dụng khối 
lượng vào phản ứng trao đổi. Ví dụ với phản ứng trao đổi cation: 


Na" + R-H'* <*“ R_Na' + 


(dd) (rắn) (rắn) (dd) 
hằng số định luật tác dụng khối lượng là: 
R_Na*]„ [H' , , 
6 tR— Na ]„u[H' ldd | (10.38) 
(R-H'lÍNaldd |H' | |Na'|- : 


Đại lượng được xem như biểu diễn cho độ hấp phụ tương đối, 
trong trường hợp này là độ hấp phụ tương đối của Na" so với H*. Vì 
dung dịch và chất rắn ở trạng thái trung hòa điện trong suốt quá trình 
trao đổi nên ta có thể viết: 

-c_-x 6-G Xứ, 1-C1/C, 
*X-X C€ÔÐ 1-XX, CC, 
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Trong trường hợp này Œ, là nồng độ đầu của Na* và H” trong 
dung dịch và, do đó, là tổng nồng độ của hai ion tại thời điểm bất kỳ. 


C” là nông độ Na' cân bằng sau khi trao đổi, X là nồng độ cân 
bằng của Na" trong chất rắn và X, là nồng độ nếu tất cả H' được 
thay bằng Na'. Tất cả các nông độ được biếu diễn theo đương lượng 
cho mỗi đơn vị thể tích hoặc khối lượng. Tổng quát cho một hệ bất kỳ, 
độ hấp phụ tương đối œ tại một nhiệt độ xác định thay đổi theo tổng 
nông độ cation C„ trong dung dịch và theo C. Trong một số trường hợp, 
œ không đổi theo C tại một giá trị không đổi C,. 


10.5.3 Tốc độ quá trình trao đổi ion 
Như quá trình hấp phụ, tốc độ trao đổi ion tùy thuộc trên tốc độ 
của các quá trình thành phần sau: 


1- Khuếch tán của các ion từ trong pha lỏng đến bê mặt của hạt rắn 

2. Khuếch tán của ion qua chất rắn đến mặt trao đổi 

8- Trao đổi các lon 

4- Khuếch tán của các ion được thay thế ra ngoài bề mặt hạt rắn 

5- Khuếch tán của các ion được thay thế từ bể mặt hạt rắn vào 
pha lóng. 


Trong một số trường hợp, quá trình 3 có thể là quá trình kiểm 
soát, nhưng trong các trường hợp khác tốc độ phản ứng rất nhanh so 
với tốc độ khuếch tán. Tốc độ khuếch tán có thể được biếu diễn theo 
các hệ số truyền khối thích hợp cho quá trình khuếch tán nghịch dòng 
qua pha rắn và pha lỏng và thường là trở lực khuếch tán qua pha lỏng là 
yếu tố kiếm soát. 


Trong những trường hợp phản ứng trao đổi là rất nhanh so với 
tốc độ truyền khối, thiết kế thiết bị trao đổi ion khi đó giống như thiết 
kế thiết bị hấp phụ với sự thay đổi đơn vị phù hợp với các đại lượng. 


Ví dụ 10.5: Một loại hạt nhựa trao đổi ion được đùng để thu hồi và làm 
đậm đặc đồng trong một dung dịch loãng. Nhập liệu là dung địch sulfat 
đồng có nồng độ 20 đ.†ng (đương lượng) Cu”'/!, suất lượng 37850 Ù°h. 
Quá trình được thực hiện liên tục: Dung dịch và hạt nhựa tái sinh di 
chuyển nghịch chiều qua một tháp thẳng đứng, trong đó 99% Cư”” 
trong nhập liệu sẽ được trao đổi, các hạt nhựa được tái sinh trong tháp 
thứ hai bằng cách cho tiếp xúc nghịch dòng với dung dịch H;SO, 2N. 


Số liệu cân bằng của quá trình do Selke và Bliss thực hiện. 
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._— đường cân bằng 
tại 20 moq (Cu”" + H*)/VL 
C) : 





C = ở lượng Cu” ! IR dụng dịch 





1800 
đường cân bằng 
tại 2000 đ.lượng Cu” + H* 

1200 

800 

400 

5 
0 † 2 s 3 4 5 
X =meq Cụ /g nhựa 
| b) 


Hình 10.34: Lời giải cho uí dụ 10.5 
g) Thu hồi trên nhựa; b) Tới sinh nhựa 
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Thu hồi Cuˆ”: Lưu lượng biểu kiến của pha lỏng là 2,21/cm”.h với 
tốc độ truyền khối là 2,0 đ.Lng Cu” .(g nhựa).(đ.I.mg Cu'" ?)). 

Nhựa tái sinh còn chứa 0,30 đ./mg.Cu”*/g, sử dụng tỉ số nhựa/ 
dung dịch bằng 1,2 lần tỉ số tối thiểu. 

Tái sinh nhựa: Lưu lượng biểu kiến của pha lồng là 0,17 l/h. cm? 
với tốc độ truyền khối là 0,018 đ.!.mgCu'' /h(g.nhựaXởđ.I.mg Cu”"/Ð. Mức 
độ sử dụng acid đạt 70%. 

Tính suất lượng của nhựa di chuyển qua hệ và lượng nhựa bị giữ 
lại trong mỗi tháp. 

Giải: Cân bằng cho quá trình trao đổi được Selke và Bliss thực hiện ở 
hai mức nồng độ 20 và 2000 ở.1.mg cœtion/i. Số liệu được vẽ lên (H.10.34). 


Thu hồi Cu** Nhập liệu 37850 ⁄h; C, = 20 đ.1.mg Cu" /1, 


C; = 0,01 (20) = 0,2 đ.l.mg Ca**. 
Lượng Cu** trao đổi = 37850 (20 - 0,2) =750.000 đ.Ì.mgih. 


X; = 0,30 đ..mgCu'*. Điểm (C¿,X;¿) được vẽ trên hình 10.34a. 
Với tỉ số lượng nhựa/dung dịch tối thiểu, tháp sẽ cao vô cùng, đường 
làm việc đi qua điểm P tại X = 4,9 tương ứng nông độ cân bằng với Œi. 
Suất lượng dòng nhựa tối thiếu là 7ð0.000/4,9 — 0,3) = 163000 g/?. 
Lượng nhựa sử dụng bằng 1,2 lần lượng tối thiểu, do đó: 
Suất lượng = 1,2 (163.000) = 196.000 g/h. 
Cân bằng cho đồng: 750.000 = 196.000 (X; - 0,30) 
Xị = 4,12 đ.I.mg Cu”ˆ“g nhựa 
Điểm (C,,X;) được xác định trên hình 10.34a, đường làm việc là 
đường thẳng ở nồng độ thấp. Xác định lượng nhựa nằm trong tháp 
bằng cách áp dụng phương trình vận tốc cho một khoảng vỉ cấp trong tháp: 
R L%p (+ C°) d(SZps) 
Ds : 
với: V =1 chất lỏng/h; C - nồng độ Cuˆ” trong dung dịch, đ./.mgíi 
C” - nồng độ trong dung dịch cân bằng với trong nhựa 





VdC = 


“iê, - hệ số truyền khối tổng quát cho pha lỏng, đ.7ng!h.(g nhựa) (đ.Lmgfl) 
S 
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K, - hệ số truyền khối tổng quát cho pha lỏng, đ.1ng/(h).(em?) (đ.1.mgil) 
œ, - diện tích bề mặt của hạt nhựa, em?/emŠ 
- khối lượng riêng xốp của hạt nhựa, g/emŠ 
SZps - lượng nhựa ở trong tháp, ø 
ð - tiết diện của tháp, em”; Z - chiều cao của tháp, em 
Sắp xếp lại phương trình trên và lấy tích phân: 


V 1 đC 
HữNu mg ——__V[ẾC, 
PS # ra lps % €-~-C 


Với các giá trị khác nhau của € trên đường làm việc từ đến, xác 
định được các giá trị tương ứng từ đường cân bằng có cùng giá trị X 


Ta có bảng sau: 

Ð_ | 8 | 16 ] 16 | 
E' | #4 | lẽ | 06 - 
lấy [me Lee se 


Vẽ đường biểu diễn 1/(C~C”) theo € và lấy tích phân bằng đồ thị 
giữa C; và C;. Diện tích bên dưới đường cong này là 5,72. (Đây cũng là 


số đơn vị truyền khối ), Thay vào phương trình tích phân, ta có: 


Lượng nhựa trong tháp — = 108.300 g 









Tái sinh nhựa: Lượng Cu*' được trao đổi = 750.000 đi! mg/h, cần 
một lượng đ.ing HÏ*/h tương ứng. Với hệ số trao đổi của acid đạt 70%, 


nhập liệu acid phải chứa _.. _.. ` = 1.071.000 đ' mg H1/j. 


1.071.000 
ay “Sung” 36 h dung dịch acid 9N. 
C =0; C; = CC S 1400 đ ưng Ou** 1: 


836 
Ä¡ = 0,80; X; = 4,12 đ.1.mg Cu**/g nhựa. 
Xác định các điểm {C¡,Xị) và (C;,X;}, sau đó vẽ đường làm việc 


trên đồ thị hình 10.32b. Lấy tích phân phương trình vận tốc cho trường 


hợp này (với đường làm việc và đường cân bằng đều là đường thẳng), 
ta được: 
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K' : 
V(C¿—C) = = (SZps)(C° =C)„ 
8S 


với (C”—Œ),, là trung bình logarit của động lực tại hai đầu tháp. 
C”~Œ, = 120 — 0 = 120; 
C -C; = 1700 — 1400 = 300 đ./.mg Cu?! /1. 


300 ~ 120 
In(300/190) 


Thay vào phương trình vận tốc: 750.000 = 0,018 (196,5) 
Lượng nhựa trong tháp tái sinh = SZps = 212000 g_ 


(C” —Œ),„ = = 196,5 đ.1.mg Cu**/L. 


BÀI TẬP 
10.1. Số liệu cân bằng hấp phụ của hơi aceton trên than hoạt tính ở 
80°C như sau: 


L9. aeeton bị hấp phụ/g than | o | 0Ị | 02 | 03 | 045 | 
| Áp suất riêng phần của aceton,mmHg | 0o | 2 | 12 | 42 | _— 


Áp suất hơi của aceton ở 30°C là 283 mmiig. Một lít hỗn hợp 
không khí và hơi aceton ở 1 øm và 30°C với độ bão hòa tương 
đối của aceton là 35%. Đưa vào hỗn hợp 2 ø than hoạt tính 
nguyên chất, giả sử không có hấp phụ không khí. Tính nông độ 
và áp suất cuối cùng trong pha hơi ớ 30°C. 


10.2. Dung dịch đường có nồng độ là 48% đường theo khối lượng bị có 
màu do bị lẫn chất không tinh khiết. Dùng than hoạt tính để khử 
màu dung dịch ở 80°C. Số liệu cân bằng cho quá trình hấp phụ 
đẳng nhiệt bằng than hoạt tính như sau. 


Lg. thang đường Khó — | 0 | 6/005 | 0t | 0018 | 002 | 003 | 
[%mautáehdượo — | o | 47 | 7o | 83 | s | 9%_ 


Dung dịch đường ban đầu có độ màu là 20 (độ đo tương đối) và 
được giảm còn 2,B% độ màu ban đầu. 


a) Biến đổi số liệu cân bằng ra theo Y”= đơn oị màuíg đường, 
X s đơn U0ị màu/g than. Số liệu này có tuân theo định luật 
Freundlich không? Nếu có, xác định hằng số của phương trình. 
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b) Tính lượng than nguyên chất cần thiết để xử lý 500 *g dung 
dịch bằng quá trình một bậc. 

c) Tính lượng than cần thiết để xử lý 500 *šg dung dịch bằng quá 
trình hai bậc giao dòng, dùng lượng than tổng cộng tối thiểu. 

d) Tính lượng than cần thiết để xử lý ð00 kg dung dịch bằng quá 
trình hai bậc nghịch dòng. 


10.38. Hỗn hợp loãng không khí - NO; được cho tiếp xúc liên tục nghịch 
đòng với silica gel để hấp phụ NO;. Dòng khí đi vào thiết bị hấp 
phụ với suất lượng 590 &g/h có nồng độ là 1,ð% NO, theo thể 
tích và 90% NO; trong pha khí được hấp phụ. Quá trình được 


thực hiện ở 2ð°C, 1 am. Silica gel đi vào tháp là nguyên chất. Số 
liệu cân bằng hấp phụ đẳng nhiệt ở 25°C được cho ở bảng sau 
(Eoster & Daniels); 


Áp suất riêng phần của NO; mmHg 
g,. NOx 100 g gel 5 | 


a) Tính suất lượng tối thiểu mỗi giờ của silica gel. 


b) Suất lượng gel bằng hai lần suất lượng tối thiểu, tính số đơn vị 
truyền khối. 


c) Sử dụng suất lượng biểu kiến của dòng khí là 1600 kg/:.m°. Giả sử 
các tính chất đặc trưng của silica gel giống như trong ví dụ 
10.4. Quá trình truyền khối ở đây là NO, thay vì nước. Hệ số 
khuếch tán của NO; trong không khí ước tính là 0,186 cm2⁄s ở 
2B°C, 1 gfm. 






Ước tính giá trị của #1,„„ và chiều cao tương ứng của thiết bị hấp phụ. 


10.4. Một thiết bị hấp phụ thí nghiệm là tầng cố định chứa các hạt 
nhựa trao đổi cation được dùng để tách ion Na từ trong dung 
dịch clorur sodium. Chiều cao của tâng là 33,5 em, nồng độ dung 
dịch chảy vào tầng cố định là 0,120 đ.1mg Na*/em3. Khi bão hòa, 
nhựa chứa 2,02 đ.i.mg Nœ*lem3 nhựa. Dung địch chảy qua tầng 
hạt có vận tốc dài biểu kiến là 0,31 cm/s. Với loại nhựa này (gốc 
acid sulfonic), Michaels cho biết hệ số truyền khối tổng quát là 


HẤP PHỤ VÀ TRAO ĐỔI I0N 365 


Kpa, = 0,86u?® với u; là vận tốc dài biểu kiến của pha lỏng, em⁄s, 
và K;a, có đơn vị là đ.Í.mg. Na*iscm°.(dLmglem”"). Độ hấp phụ 


tương đối của Na*aso với H'cho loại nhựa này là œ=1,20và 
không đổi trong một khoảng nồng độ. Cho biết điểm bắt đầu tăng 
nông độ tại giá trị bằng 5% giá trị nồng độ ban đầu và tầng sẽ 
hết tác dụng trao đổi ion khi nông độ dòng ra đạt 95% nồng độ 
ban đầu. Ước tính thể tích đòng ra tại điểm tăng nồng độ cho mỗi 
đơn vị tiết diện tầng. 


Gh¡ chú: Trong điều kiện thí nghiệm này, Michaels đã quan sát 
thấy chiều cao vùng hấp phụ là 23,8 em, điểm tăng nồng độ xảy 
ra tại giá trị nồng độ là 382+10cmŠ dòng ra!cmˆtiết điện tẳng 
và lượng chất lỏng bị giữ lại trong tâng là 14,B+2,Bem dung 
dịch/cm2 tiết diện tầng. So sánh các giá trị trên với kết quả 
tính được. | 


10.B. Với quá trình hấp phụ dung dịch lỗổng có nồng độ thấp bằng quá 
trình nhiều bậc nghịch dòng tuân theo định luật cân bằng hấp 
phụ Freundlich, tìm biểu thức giải tích liên hệ các đại lượng n, m, 
Y, và Yy, trong trường hợp sử dụng chất hấp phụ nguyên chất 
với tỉ số chất hấp phụ/dung môi là tối thiểu. 


chương Í Ï 


TRÍCH LY CHẤT RẮN 


11.1 KHÁI NIỆM 


Trích ly chất rắn là quá trình hòa tan chọn lựa một hay nhiều cấu 
tử trong chất rắn bằng cách cho chất rắn tiếp xúc với dung môi lỏng. 


Quá trình trích ly chất rắn được sử dụng nhiều trong công nghiệp 
luyện kim; nó đóng vai trò quan trọng trong qui trình luyện nhôm, 
cobalt, mangan, nickel và kẽm. Nhiều sản phẩm hữu cơ thiên nhiên 
được thu hồi bằng quá trình trích ly chất rắn như: đầu thực vật được 
thu hồi từ các loại hạt chứa dầu như đậu nành, bông vải... bằng cách 
cho tiếp xúc với dung môi hữu cơ, tanin được tách ra từ vỏ cây bằng 
cách cho tiếp xúc với nước và nhiều được phẩm khác nhau được thu hồi 
từ lá thuốc, cây thuốc... Trà và cà phê được trích ly bằng cách cho tiếp 
xúc với nước nóng là một ví dụ cho quá trình trích ly được dùng trong 
gia đình và trong công nghiệp. 


Quá trình trích ly chất rắn phụ thuộc vào cấu tạo bể mặt ngoài 
và kích thước của chất rắn. Nhiệt độ trích ly càng cao càng tốt vì nhiệt 
độ cao làm tăng độ hòa tan của dung chất vào dung môi, làm giảm độ 
nhớt và, đo đó, tăng hệ số khuếch tán và tăng tốc độ quá trình trích ly. 
Tuy nhiên; với sản phẩm tự nhiên, nhiệt độ trích ly quá cao có thể làm 
tăng độ hòa tan của các chất không mong muốn vào dung dịch. 


Quá trình trích ly chất rắn có thể thực hiện gián đoạn (mẻ), 
bán liên tục hoặc liên tục. Trong mỗi trường hợp, quá trình có thể 
là tiếp xúc pha theo bậc hoặc tiếp xúc pha liên tục. Có hai phương 
pháp để tạo sự tiếp xúc pha là phun tưới chất lồng qua lớp vật liệu 
rắn hoặc nhúng chất rắn chìm hoàn toàn trong chất lỏng. Việc lựa 
chọn thiết bị để sử dụng trong một trường hợp bất kỳ tùy thuộc 
phần lớn trên trạng thái vật lý của chất rắn và dung chất trong 
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chất rắn, điều này đẫn đến trong một số trường hợp phải sử dụng 
loại thiết bị chuyên dùng. 


11.2 QUÁ TRÌNH KHÔNG ỔN ĐỊNH 


Quá trình không ổn định bao gồm các quá trình trong đó chất rắn 
và dung môi được cho tiếp xúc theo từng mẻ hoặc từng mẻ chất rắn 
được cho tiếp xúc với dòng dung môi chảy liên tục. 


Thùng trích (ngâm chiết) 


Các hạt rắn có kích thước trung bình thường được trích ly bằng 
phương pháp ngâm chiết trong thùng hở. Phương pháp này rẻ tiền, 
cấu tạo của các thùng ngâm chiết thay đổi theo bản chất của chất rắn 
và chất lỏng cũng như năng suất của quá trình. Các thùng nhỏ thường 
được làm bằng gỗ hoặc kim loại. Các hạt rắn được đặt trên tấm đỡ 
gần đáy thùng. Nếu các hạt nhuyễn, tấm đỡ được lót vải bố lọc hoặc 
sơ dừa. Trong công nghiệp xử lý quặng thường dùng các thùng ngâm 
chiết khá lớn được làm bằng bêtông tráng chì hoặc bitum. Trong các 
thùng nhỏ, bã rắn sau khi trích thường được tháo qua cửa hông của 
thùng. Chất rắn để trích nên có kích thước đồng nhất để có độ rỗng 
của lớp hạt là lớn nhất và, do đó, độ giảm áp của chất lỏng chảy qua 
tầng là nhỏ nhất. Điều này còn tạo nên sự đồng nhất về mức độ trích 
của các hạt rắn. 


Quá trình được thực hiện bằng cách cho đầy chất rắn vào thùng, 
sau đó cho vào thùng lượng dung môi đủ ngập chất rắn và toàn bộ khối 
chất rắn được ngâm trong dung môi trong một thời gian định trước. 
Trong khoảng thời gian ngâm này dung môi có thể được cho bơm tuần 
hoàn. Sau đó chất lỏng được tháo ra ở đáy thùng để đưa vào hệ thống 
chưng cất thu hồi dung môi và dung chất. Toàn bộ quá trình được xem 
như một bậc. Lặp lại quá trình này nhiều lần cuối cùng sẽ hòa tan hết 
tất cả dung chất. Một phương pháp thực hiện khác là cho chất lỏng 
chảy vào và ra liên tục, quá trình như vậy tương đương với quá trình 
nhiều bậc. - 


Trong trường hợp độ giảm áp của chất lỏng quá lớn khi chảy qua 
lớp chất rắn thì ta sẽ đùng thùng kín để bơm chất lỏng qua tầng chất 
rắn. Thùng kín cũng tránh được sự tổn thất đung môi do dung môi dễ 
bay hơi khi quá trình hoạt động ở nhiệt độ lớn hơn nhiệt độ sôi. Ví dụ 
như trích tanin bằng nước ở 120°C, 3,5 a‡m. 
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Để tránh hiện tượng không thấm ướt hoàn toàn bể mặt chất rắn 
trong thùng trích có tâng hạt cố định, sử dụng thùng khuấy thẳng 
đứng, thùng khuấy nằm ngang hoặc thùng quay (H.11.1a, b, c). Các 
thiết bị loại này hoạt động gián đoạn và mỗi thiết bị tương ứng với 
một bậc. 


Pha rắn Dung môi Pha rắn 
Dung môi Ỹ 





Pha rắn 
b) Dung dịch 
Dung môi 
Pha rắn 
— 
Pha rắn 
( “*`. Pha rắn 
Dung dịch 
a) Ý 
Dung dịch” . 


Hình 11.1: Thùng khuấy để trích ly 


11.3 QUÁ TRÌNH LIÊN TỤC (ỔN ĐỊNH) 


Sơ đồ quá trình trích ly liên tực như hình 11.3. Ngoài ra còn có 
một số loại thiết bị trích ly nhiều bậc hoạt động liên tục để trích dầu 
thực vật từ các hạt chứa dầu bằng một số loại dung môi hữu cơ (chẳng 


hạn như hexan). Dung dịch dung môi - đầu thường còn lẫn một lượng 
nhỏ các hạt rất mịn, lơ lửng gọi là micella. 


D.môi 








Chất rắn 
| | Chất rắn đã trích 
D.d đậm đặc 
D.môi 
Pha rắn 
Máy nghiền | Rắn 
{b H71 : XI 
D.d đậm đặc 
† Bình khuấy 


Hình 11.3: Trích ly liên tục 


ki 
- 
- 
- 
» 
Â 
- 
- 
ˆ 
- 
kẻ 
- 





Hình 11.3: Thiết bị trích ly Dorr 
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Dd đã trích 





Dung môi vào 


Hình 11.4: Sơ đồ hoạt động của thiết bị trích ly Rotocel 


Thiết bị trích ly Rotocel (H.11.4) gồm thùng tròn có 18 ngăn chứa 
các hạt rắn quay chậm trên một thùng cố định. Khi thùng quay chất 
rắn sẽ được nạp vào các ngăn và dung môi được tưới lên mỗi ngăn định 
kỳ để thực hiện quá trình trích ly. Khi quay gần hết một vòng, chất 
rắn sẽ được tháo qua một ngăn cố định bên đưới và được chuyển ra 
ngoài. Dung môi ngấm qua chất rắn vào ngăn cố định bên dưới và được 
bơm trở lại vào ngăn chứa chất rắn kế tiếp. Quá trình trích ly là 
nghịch dòng và dung dịch đậm đặc nhất được lấy ra từ ngăn chứa chất 
rắn mới. Toàn bộ thiết bị được bọc kín để tránh tổn thất dung môi. 


Dung môi vảo 


Nhập liệu rắn 





Chất rắn đã trích 
Pha trích s4 ——— Dòng lỗng 
———*“ Dòng rắn 


Hình 11.5: Thiết bị trích ly Kenedy 


Thiết bị trích ly Kenedy (H.11.5) thường được dùng để trích ly 
tanin từ vỏ cây đước, dầu béo từ các hạt dầu và các quá trình trích ly 
hóa chất khác. Thiết bị trích gồm nhiều khoang. Vật liệu trích được 
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đưa từ khoang này sang khoang khác bằng cánh gạt, trong khi dung 
môi chảy tràn nghịch chiều. Số khoang của thiết bị được xác định theo 
yêu cầu của quá trình trích ly. 





Dung môi vào 


Nhập liệu vào 


Dd đã trích 


Hình 11.6: Thiết bị trích ly Boliman 


Thiết bị trích ly Bollman (H.11.6). Chất rắn được đặt trong các 
giỏ có đục lỗ và được gắn vào hệ thống vận chuyển, có chuyển động ởi 
xuống ở bên phải hình và đi lên ở bên trái hình. Khí đi xuống, chất 
rắn được trích cùng dòng bằng dung môi có chứa một phần đung chất 
được bơm từ đáy bên trái thiết bị lên trên đỉnh. Chất lỏng chảy qua các 
giỏ xuống đến đáy bên phải là dung dịch đậm đặc (miscella) và được 
lấy ra ngoài. Khi đi lên, chất rắn được trích bằng dung môi mới để cho 
dung dịch có một phần dung chất. Một dạng khác của thiết bị trích ly 
này là loại nằm ngang (H.11.7). Quá trình thu hồi dung môi từ dung 
địch và từ chất rắn đã trích là một phần quan trọng trong qui trình 
trích ly dầu béo. Dung dịch sẽ được đưa vào thiết bị bốc hơi hoặc chưng 
cất để thu hổi dung môi. 
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X,y* z pkl C(căn bản không B) 


tình 11.7: Biểu diễn nồng độ trong quá trình trích ly 


11.4 PHƯƠNG PHÁP TÍNH T0ÁN 
11.4.1 Hiệu suất trích ly 


Xét một quá trình trích ly đơn giản hoạt động gián đoạn, trong 
đó chất rắn được tiếp xúc với lượng thừa dung môi để hòa tan hoàn 
toàn dung chất và không.có quá trình hấp phụ chọn lựa dung môi hoặc 
đung chất của chất rắn. Nếu có đủ thời gian tiếp xúc giữa hai pha thì 
dung môi sẽ hòa tan hoàn toàn dung chất và hỗn hợp sẽ là huyền phù 
giữa chất rắn và dung dịch dung môi - dung chất. Nếu quá trình tách 
hai pha xảy ra hoàn toàn thì ta sẽ được một bậc trích lý tưởng với hiệu 
suất bậc là 100%. Trong thực tế, hiệu suất bậc còn kém xa 100% vì 
những lý do sau: 


1- Dung chất không hòa tan hoàn toàn vào dung môi vì không đủ 
thời gian tiếp xúc pha. 


2- Việc tách hoàn toàn bằng cơ học hai pha rắn và lỏng là không 
thực tế vì chất rắn luôn luôn giữ lại một ít chất lông và như vậy một 
phần dung chất hòa tan trong chất lỏng sau khi tách. Trong trường hợp 
này chất rắn đã hấp phụ lại một phần dung chất mặc dù đã đạt được 
cân bằng pha giữa pha rắn và pha lỏng, hay nói khác đi, việc tách 
không hoàn toàn hai pha rắn - lỏng làm giảm hiệu suất trích ly. 


11.4.2 Cân bằng thực tế 


Xét hệ gồm ba cấu tử là: dung môi nguyên chất Á; chất rắn không 
hòa tan B; dung chất C. 
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Các phép tính có thể được thực hiện trên đổ thị tam giác, tuy 
nhiên, do phép tính chỉ tập trung vào một góc giản đồ nên có thể dùng 
đồ thị chữ nhật tiện lợi hơn. 


Nông độ của chất rắn B trong hỗn hợp được biếu diễn theo N kg 
BÌkg (A + C) dù chất rắn có thấm ướt dung dịch lỏng hay không. Nồng 
độ của dung chất C được biểu điễn theo phần khối lượng trên căn bản 
không Ö : x = phần khối lượng của C trong dung dịch rời khỏi bậc trích 
(không B), và y = phần khối lượng của C trong chất rắn hay trong 
huyền phù còn lại (không Ö). Giá trị của y phải bao gồm tất cả dung 
chất C trong hỗn hợp (phân hòa tan trong dung môi và phần bị giữ lại 
trong chất rắn). Nếu chất rắn khô như trước khi xảy ra quá trình trích ly 
thì là ti số khối lượng giữa chất không tan với chất tan, và y = 1,0. Với 
dung môi A nguyên chất, N = 0, x = Ô. 


Hình vẽ được trình bày trên hình 11.7. Điểm biểu diễn hỗn hợp gồm 
chất rắn không hòa tan và dung địch dung môi - dưng chất. Nông độ của dung 
địch trong là + và tỉ số chất rắn không hòa tan/dung dịch là Nụ: Giá sử 


không có quá trình hấp phụ. Sau khi tách pha, pha lồng được biểu diễn bởi 
điểm ? và phân còn lại gồm chất rắn không hòa tan và một lượng nhỏ dung 
địch. Thành phân của dung dịch bị giữ trong chất rắn sẽ giống với thành 
phần của chất lỏng được tách ra, y`= ~. Nồng độ chất rắn B trong huyền phù 


N;, sẽ phụ thuộc vào thời gian tách pha 0, và điểm Z¡ biểu diễn huyển 


phù. Đoạn #,#¡ biểu diễn đối tuyến thẳng đứng nối hai pha lổng và huyển 
phù. Nếu trường hợp được mô tả ở trên xây ra trong quá trình trích ly thực tế 
thì điểm E, và Hị có thể được xem như là điểu kiện cân bằng thực tế cho quá 
trình trích ly. Nếu thời gian tách pha ngắn hơn, huyền phù sẽ chứa nhiều 
chất lỏng hơn và có thể biểu điễn bởi điểm E',. Sẽ có một giá trị cực đại Ý 
cho huyền phù nhưng trong thực tế thì không đủ thời gian để đạt đến giá trị 
này. Vì nồng độ của chất rắn không tan trong huyển phù được cho tách pha 
trong một thời gian cố định tùy thuộc vào nỗng độ đầu của chất rắn trong 
huyễn phù nên hỗn hợp 3ƒ; khi tách pha trong thời gian sẽ cho huyền phù 
tương ứng với điểm Z;. Nếu không tách được hoàn toàn pha rắn để được pha 
lỏng trong hay khi tháo chất lỏng có lôi cuốn theo một lượng nhỏ chất rắn, 
hay chất rắn B có hòa tan một ít vào đưng dịch thì chất lông thu được sau khi 
tách pha sẽ được biểu diễn bởi điểm nằm phía trên trục hoành. Điều này phụ 
thuộc vào đặc trưng tách pha của huyển phù, trên độ nhớt và khối lượng riêng 
của chất lỏng và chất rắn. | 
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Sau đây là một số đạng đường cong cân bằng. Hình 11.8a biểu 
diễn trường hợp dung chất C hòa tan hoàn toàn vào dung môi A để x 
và y có giá trị từ 0 đến 1,0. Ví dụ, hệ dầu đậu nành (C), bánh đầu 
đậu nành (B), hexan (A). Trong đó đầu và hexan hòa tan hoàn toàn. 
Đường cong DFEE biếu diễn pha rắn, đường cong GH, biểu điễn dung 
dịch, nằm trên trục W = 0, trong trường hợp này hoặc chất rắn B 
hòa tan một phần vào dung môi hoặc chất lỏng sau khi tách pha còn 
lẫn một ít chất rắn. Các đối tuyến, chẳng hạn như FH, không thắng 
đứng vì: | 


1- Thời gian tiếp xúc pha không đủ để dung môi trích hòa tan 
hoàn toàn dung chất 


2- Chất rắn hấp phụ trở lại một phần dung chất 


3- Nếu dung chất nằm trong chất rắn Ö và phân phối không đều 
nhau giữa pha lỗng và pha rắn ở trạng thái cân bằng. 


Số liệu cân bằng có thể được chiếu xuống tọa độ +, y như trường 
hợp cân bằng cho quá trình hấp phụ hoặc trích chất lỏng. 





10 
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Hình 11.8: Một số giản đồ cân bằng tiêu biểu 


Hình 11.8b: Biểu diễn trường hợp không xảy ra quá trình hấp . 


phụ dung chất nên dung dịch sau khi tách pha và dưng dịch bị giữ lại 
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trong chất rắn có cùng thành phần và đối tuyến thẳng đứng. Trên đồ 
thị xy đường cân bằng được biểu diễn bởi đường 4ð°C và hệ số phân 
bố m = y`/x bằng một. Đường KU nằm ngang cho thấy chất rắn được 
tách pha ở cùng một mức độ với tất cả các giá trị nông độ của dung 
chất. Dung dịch trong điều kiện này không chứa chất Öö, dù hòa tan 
hoặc hạt lơ lửng. 


Hình 11.8c: Biểu diễn trường hợp dung chất € có độ hòa tan giới 
hạn trong dung môi A. Dung dịch không lẫn chất rắn sẽ có nồng độ 
nhỏ hơn và như vậy các đối tuyến nối huyền phù và chất lỏng bão hòa 
phải hội tụ. Trong trường hợp này một hỗn hợp bất kỳ Ä⁄ bên phải 
đường PS sẽ tách pha cho dung dịch bão hòa không lẫn chất rắn S và 
huyền phù có thành phần phụ thuộc vào vị trí của ÄM. 


Điểm 7 biểu diễn thành phẩn của dung chất trong chất rắn 
nguyên chất sau khi tách khỏi dung dịch bão hòa. Vì các đối tuyến bên 
trái PS thẳng đứng nên không xảy ra quá trình hấp phụ và chất lỏng 
sau khi tách pha không lẫn chất rắn. Trong thực tế có sự kết hợp của 
các trường hợp khác nhau. 


11.4.8 Trích ly một bậc 


Xét quá trình trích ly một bậc như trình bày trên hình 11.9. Quá 
trình bao gồm giai đoạn trộn chất rắn với dung môi trích và sau đó là 
tách pha. Khối lượng của mỗi dòng có thể tính theo &g (gián đoạn) hoặc 
kg!h hay kø/h. mỀ (liên tục). 


Chất rắn ban đầu Chất rắn đã trích 
B kg chất không tan _ B kg chất không tan 
F kg (A+C) | E kợ (A+C) 
Ng kgB/kg(A+C) Nị kgB/kg(A+C) 
. Yg kgC/kg(A+C) y kgG/kg(A+C) 
Dung môi trích : Dung dịch trích 
Rọ kg dung dịch (A+C) : R kg dưng dịch (A+C) 
xạ kợC/kg(A+C) xị kgC/kg(A+C) 


Hình 11.9: Quá trình trích ly một bậc 
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Vì trong hầu hết các trường hợp, chất rắn B không tan trong 
dung môi và dung dịch lỏng sau khi tách pha không lẫn chất rắn nên 
khối lượng Ö của chất rắn trước và sau khi trích là không đổi. Theo 
định nghĩa của N, ta có: 


B= N.F=EẠN, (11.1) 
Cân bằng cho dung chất C: | 

#y + RUx¿ = Bị + Ra (11.2) 
Cân bằng cho dung môi A: 

F(1-r)+,(1-x¿)= E(1- y¡)+ (1-#¡) (11.3) 
Cân bằng cho dung dịch (dung chất + dung môi): 

F+R, =E,+R =M, (114) 


Trộn chất rắn và dung môi sẽ tạo nên hỗn hợp trên căn bản 
không 8 là: 


B B 


NG 1e Su So 

 TT+P M, (11.5) 
Ấy ẤN, 

ŸM; “TT (11.8) 


Các biểu thức được biểu điễn trên đồ thị hình 11.10). Điểm Ƒ biểu 
điễn chất rắn bạn đầu và E„ là dung môi trích. Điểm M, biểu diễn 


hỗn hợp chất rắn và dung môi nằm trên đoạn R.,F có vị trí được xác 
định theo qui tắc giản đổ pha. Điểm E; và ïạ biểu điễn hai dòng sau 
khi tách pha được xác định bởi đối tuyến qua M\ có thành phần được 
xác định trên đổ thị. Phương trình (11.1) dùng để tính khối lượng Z, ` 
và (11.4) dùng để tính khối lượng ®,. Nếu có lẫn B trong chất lông sau 
khi tách pha, gián đồ cân bằng có đạng như hình 11.8a. 

Nếu số liệu cân bằng để vẽ hình 11.10 nhận được bằng thực 
nghiệm sau một thời gian tiếp xúc giữa pha lỏng và pha rắn thì đô thị 
chỉ biểu điễn sự không hiệu quả của quá trình tách pha, do đó trong 
thực tế sẽ có thêm sự không hiệu quả của quá trình trích ly do thời 
gian tiếp xúc pha ngắn. Các dòng sau khi tách pha được biểu điễn bởi 
điểm iị và E] và hiệu suất trích bằng (yy — #:)/y —#¡). Trong trường 
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hợp đường cân bằng nhận được trong điều kiện thời gian tiếp xúc pha 
giống như thực tế thì đối tuyến Eq#, sẽ cho trực tiếp thành phần các 


đòng ra. 


N, kgB/kg(A+C) 





x.y = pki (căn bản không B) 


Hình 11.10: Đô thị cho quá trình trích ly một đoạn 


11.4.4 Quá trình trích ly nhiều bậc giao dòng 


Phép tính cho quá trình nhiều bậc giao dòng là lặp lại phép tính ' 
cho từng bậc với pha rắn đi từ bậc trước sang bậc sau. Áp dụng các 
phương trình từ (11.1) đến (11.6) với sự thay đối chỉ số của các đòng 
cho thích hợp. Do sử dụng số liệu cân bằng thực tế nên số bậc trích ly 
xác định được là số bậc thực. Kết quả phải được điều chỉnh bằng cách 
thử lại hoặc với lượng dung chất trích được hoặc với lượng dung môi 
cho vào mỗi bậc. 


Ví dụ L1.1: Xút được tạo nên bằng cách rửa sữa vôi với dung dịch 
carbonat sodium. Huyển phù tạo nên gồm có các hạt carbonat calci, lơ 
lửng trong dung dịch xút 10%, có 0,125 *g chất rắn lơ lừng Íkg dung ˆ 
dịch. Huyễn phù được để lắng, dung địch xút trong được lấy ra và thay 
bằng khối lượng nước bằng với khối lượng dung địch lấy ra và hỗn hợp 
được khuấy hoàn toàn. Sau khi thực hiện hai lần quá trình rửa như 
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trên với nước, xác định nông độ NaOH còn lại trong chất rắn. Đặc 
trưng lắng của hệ được xác định theo đúng các điều kiện thực tế cho 
thấy có sự hấp phụ của dung chất trên chất rắn như sau: 


dung dịch trong trong chất rắn dung dịch trong chất rắn 
0,0800 : 0,0917 
0.0700 | 0.0762 
0,0473 0,0608 
0,0330 0,0452 
0,0208 0,0295 
0,01187 0,0204 


0,00710 0,01435 
0,00450 0,01015 
































L 1Ì -E 


: Ñl HT] 


.° R, 002 Rạ 0/01 — 0/10 0,12 
o X.,y = phân khối Ta NaCH trong pha bả 





Hình 11.11: Lời giải cho uí dụ 11.1 
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Trên cơ sở 1 *g dung địch trong hỗn hợp ban đầu chứa 0,1 *&g 
NaOH(C) và 0,9 kg H,O(A),B = 0,125 kg. 


Hỗn hợp ban đầu tương ứng với điểm Ä;, với: 

N Mị = 0,125 kø CaCO. /kg dung dịch; 3, = 0,10 kgNaOH/bg dung dịch 
M\ được xác định trên hình vẽ, sau đó vẽ đối tuyến qua Ä⁄4;. 
Tại điểm biểu điễn pha rắn: N¡ = 0,47; y¡ = 0,100. 


B 0125 : , 
11.1): E\ =——>——— =0,266 kg đ địch £ hất rắn. 
( ) 1 N.— 047 g dụng dịch trong chất rắn 
vậy: 1 — 0,266 = 0,734 &g dung dịch trong được lấy ra. 


Bác 9: Lượng nước thêm vào J = 0,784 kg nước; 

*¿= 0 kgNaOH/kgdd. (11.4) cho bậc 2: 
Mạ = E, +R, = E; + R, = 0,266 + 0,784 =1,0 kg chất lỏng 

HUẾ - Ñh. em xe wÙS 

M; nằm trên đối tuyến RE„E¡ tại điểm có tung độ XMụy,. 

Tại điểm E„, có: N; = 0,62; y; = 0,035 
_B _0,125 
N, 0,62 
vậy: 1 —- 0,202 = 0,798 kg dung dịch được lấy ra. 

Bậc 3: R„ = 0,798 bg nước được thêm uào, +x„ = 0 
(11.4): Mạ = E,„ +, = 0,202 + 0,798 = 1,0 


(111:  E;= = 0,902 kg. 





Đối tuyến R„E¿ đi qua Ä; có tung độ là Nụ, và tại ; có: 
Nạ = 0,662, yạ = 0,012. 
(11.1): Z; = LÊN. 0,189 kg dung dịch trong pha rắn cuối cùng. 
N;ạ 0,662 
E;yy = 0,189x0,012 = 000227 kg NaOH trong chất rắn hay 
(0,00927/0,1)x100 = 3,27% lượng NaOH ban đầu. 
Quá trình còn để lại lượng xút đáng kể và tạo nên ba dung dịch 
NaOH, hai trong số này là dung dịch loãng (#¿ và ?¿ ). 
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11.4.5 Quá trình trích ly nhiều bậc nghịch dòng 


Sơ đồ quá trình trích ly nhiều bậc nghịch dòng được biểu diễn 
trên hình 11.12. Quá trình nhất thiết phải hoạt động liên tục để đạt 
đến trạng thái cân bằng. Trên sơ đồ giả sử chất rắn B không tan và 
không bị mất vào pha lỏng, tuy nhiên các phép tính có thể được điều 
chỉnh cho trường hợp chất rắn bị lôi cuốn theo pha lỏng. 


Nhập " rắn, B h Chất rắn đã trích, E„ 
Pha văn Dung môi vào, Rnạ+ 4 


Hình 11.19: Quá trình trích ly nghịch dòng 
Cân bằng dung môi cho toàn bộ quá trình: 
F+Ruy„\ = Rạ +, = M (11.7) 
Cân bằng cho dung dịch (AÁ + C): 
“ + RN,,1#N,+ì = Ji + Öy VN, = My (11.8) 
biểu điễn hỗn hợp không B giả định bằng cách trộn chất rắn 


với dung môi, Trên hình 11.13 biểu diễn cho quá trình nhiều bậc 
nghịch dòng. Tọa độ của điểm M là: 


B 
N#. — (119) 
+, vì 
 yre+TR vs 
lv m—.— TC (11.10) 


Z + đN 4ì 


Các điểm Ey và ïị biểu diễn các dòng ra khỏi hệ phái nằm 
trên bậc thẳng qua M và š„, phải nằm trên đường cân bằng thực. Sắp 
xếp lại (11.7): | 


h-R =ÑN, ~# N.¿ =An _ (1.11) 


Tương tự, cân bằng dung dịch từ bậc 1 đến bậc bất kỳ, giả sử bậc 
thứ ba, có đạng: 


F—Rị = Eạ—Rụ =An G119 
-Am biểu điễn đòng sai biệt E - RE (thường có giá trị ám) giữa hai bậc. 





+® 

+ 

: 

=> 

hủ 

š 4G 

+ k- 
sẽ = 


E 
= 
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Trên hình 11.13, A„ là giao điểm của các đường #F, và BN,TẰN, ¿ĩ 
kéo dài. Vì các dòng ra khỏi mỗi bậc được nối bằng đối tuyến thực tại 
điều kiện cụ thể xác định trước nên #¡ được xác định bởi đối tuyến qua 
thị. Nối Apg với Eị cho R;ạ. Hoặc xác định số bậc trích trên đồ thị xy 
bằng cách vẽ các đường ngẫu nhiên từ Ag đến đường W - xvà W-y, 
chiếu các giao điểm xy ta được đường làm việc, vẽ đường bậc thang sẽ 
xác định được số bậc trích ly thực. 

Trong trường hợp đặc biệt khối lượng các dòng không đổi hay giá 
trị M không đổi cho pha rắn thì đường làm việc trên tọa độ xy sẽ là 
đường thẳng có hệ số góc không đổi #/E, và có thêm đường cân bằng 
thực tế là đường thẳng có hệ số góc m = v Í+ = const thì tương tự như 
trong chương 4 ta có: 


7t TŸN,_ _ (RimE)È“°!_RImE 


CS S<<¬- ID NHỆU...,4....4 (11.13) 
ÿr ~ THẦN, +( (R!mE)Ÿ*) —1 


Đồ thị trong chương 4 được dùng để giải nhanh trong trường hợp này. 


Ví dụ 11.2: NaOH được sản xuất với suất lượng 400 hkg/h (khối lượng 
khô) bằng cách cho Na;CO; phản ứng với sữa vôi Ca(OH); theo sơ đổ 


hình 11.2a. Khối lượng tác chất sử dụng theo tỉ lệ lượng hóa học và để 
đơn giản giả sử phần ứng hoàn toàn. Nước tỉnh khiết được dùng để rửa 
trầm hiện CaCO; (hòa tan NaOH) và trong lần rửa đầu tiên, dung địch 


nước rửa chứa 10% NaOH. Áp dụng số liệu cân bằng trong ví dụ 11.1. 


a) Nếu rửa trầm hiện ba lần, xác định lượng nước rửa cần thiết 
và tỉ lệ NaOH còn bị giữ lại trong trầm hiện. 


b) Để giảm tỉ lệ NaOH bị giữ lại trong trầm hiện còn 0,1% cần 
rửa bao nhiêu lần? 


Giải: a) Phân tử lượng của CaCO;(B) = 100 của NaOH (C) = 40. Sút 
được sản xuất 400 kg/h hay 400/40 = 10 kmoj/h. Do đó, CaCO, được tạo 
nên là: 10/2 = 5,0 kmolh hay 5,0 (100) = 500 bg/h = B. 


Lượng nước cần thiết là lượng nước trong dung địch và lượng nước 
bị giữ lại trong trầm hiện. Lượng nước bị giữ lại trong trầm hiện cuối 
cùng tùy thuộc trên nồng độ sút trong chất rắn, tuy nhiên số liệu này 
chưa biết. Sau khi tính thử, giả sử rằng dung dịch trong chất rắn cuối 
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cùng có 0,01 phân khối lượng NaOH (y; =0,01) và số liệu cân bằng cho 
N, = 0,666 kg CaCO, /*Èg dung dịch trong chất rắn cuối cùng: 


: c à 5 a8 - 750 bg!h dung dịch bị thất thoát 
NaOH bị thất thoát = #;y; = 750 (0,01) = 7,B0 hg/h 
Nước trong chất rắn = 7Bð0 — 7,ð = 742,5 høíh _ 
Lượng xút trong dung dịch trong = 400 — 7,ð = 392, kg/h 
Nồng độ dung dịch NaOH là 0,1 phân k.l.NaOH 

Rị =392,5/0,1 = 3925 kg dung dịch tronglh 


Lượng nước trong 

lị = 3925 — 392,B = 3532,5 kgíh 
Lượng nước tinh khiết cần thiết là 

TN,¿ì = 3532,5 + 742,5 = 4275 bg!h 


Để tiện tính toán, giả sử trong bậc thứ nhất hỗn hợp sản phẩm 
khô, CaCO; và NaOH, được cho vào cùng với pha lỏng từ bậc thứ hai 


F = 400 kg NaOH!h; Nạp =—=—— = \,2Bkg CaCO;/kgNaOH 


yạ = 1,0 phân k.1 NaOH trong chất rắn khô (không kể CaCO; ) 


kg CaCO; /kg dung dịch 


N= 





AAa : y = plủ NaOH trong pha lỗng 


Hình 11.14: Lời giải cho oí dụ 11.2 
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Vẽ các điểm #, bạ, Ry.¡ và # trên hình 11.14. Xác định điểm 
Ap là giao điểm của hai đường # và E;f„,¡ kéo dài. Tọa độ của 
Ap là ẤW„„ = -0,1419, yA„ = -0,00213 (có thể xác định bằng giải tích). 
Tính toán thêm để vẽ giản đồ cân bằng trên hình 11.1ã. 

Xác định được ba bậc và y; = 0,01 để đúng với giá trị giả sử ban 
đầu. Lượng NaOH bị mất trong chất rắn là (7,ð/400)100 = 1,87% 

b) Lượng sút bị mất = 0,001 (400) =0,4 &¿g/h 
kg CaCO;/ šg NaOH trong pha rắn cuối cùng là: 


N 
TU „.10W0„— 
0,4 ẰŸN 


Để xác định lượng chất lỗng trong chất rắn cuối cùng, đổi số liệu 
cân bằng ra dạng sau: 
_M | 0659 | 0/686 | 0877 | 04679 | 0,680 _| 
[TY _| wBwœs | 8eĐmg | 08m | eạm | 0m08. 
w —| | 856 | 388 | 679 | l380 — 


Nội suy cho N/⁄y” = 1250, N N,= 0,680 kg CaCO, /kg dung dịch và 











ờN, = The = 0,000544 phân k.LLNaOH trong chất lỏng bị giữ lại trong 
: : B 500 
chất rắn cuối cùng Ey =——=—— = 1735 
CN NNG 680 ly 


Lượng nước trong Ey, = 785 - 0,4 = 734,6 kg!h 
Lượng sút trong dung dịch trong = 400 — 0,4 = 399,6 kg/h 
lì =399,6/0,1 = 8966 kbg/h 
Lượng nước trong ?*, = 3996 —- 399,6 = 3596 ka/h 
Lượng nước ban đầu = y ,¡ = 3ð96 + 734,6 = 4830,6 kg/h 
Trên giản đồ hình 11.16 điểm được xác định giống như trên và 
xác định được số bậc trích ly. Phương pháp vẽ quá bậc thứ tư sẽ không 


thực tế, trong trường hợp này có thể sử dụng giản đổ trong chương 4 để 
xác định tiếp số bậc. | 
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Fụmu _ 4330,6 


uá bậc thứ tư tỉ số: 
ng Eụ, 735 


= 8,90< 





txị | =g 


Đây là hệ số góc của đường làm việc trên hình 11.16. Hệ số góc 
đường cân bằng trong khoảng nồng độ thấp này xem như không đổi: 


" _ 0,01015 R _ 5,00 _ 


mm PB t8 cô =2 9Ö và -—- = 261 
+ 0,00450 mE 2,26 
#w,+¡ =Ú Và #4 = 0,007 
(yNy, —m#y..+) 
Do đó: VN NHÀ =0? 


y-mxy.„) — 0007 


Từ giản đồ (chương 4) xác định được thêm 2, 3 bậc. Nếu có hai 
bậc bổ sung: v„y⁄; = 0,099 hay y„,= 0,099(0,007) = 0,000693, tương 


ứng với 0,51 kg NaOH bị thất thoát/b. Nếu bồ sung. thêm ba bậc (tổng 
cộng là bảy) sẽ được y„y, = 0,0365 (0,007) = 0,000255 tương ứng với 


0,187 kg NaOH bị thất thoát!h. 


Ví dụ 11.8: Dùng dung môi hexan để trích dâu đậu nành từ bánh dầu. 
Bánh dầu được đặt thành lớp dày 300 mưn trên một băng tải có đục lỗ 
chuyển động chậm bên dưới các vòi phun dung môi hoạt động liên tục. 
Khi lớp chất rắn đến dưới vòi phun, dung môi sẽ được phun ngập lớp 
chất rắn, đung dịch chảy ra sẽ được hứng vào máng bên dưới băng tải và 
được bơm trở lại để phun lên vật liệu. Khoảng cách giữa 2 lần phun là 6 
phút. Dung dịch được bơm từ máng này sang máng kia theo chiều nghịch 
với chiểu chuyển động của chất rắn và quá trình xem như là quá trình 
nhiều bậc nghịch chiều và mỗi lần phun và tháo dung dịch được xem như 
một bậc. Thí nghiệm cho thấy mức độ tháo dung dịch khỏi bã trong 6 
phút phụ thuộc vào hàm lượng dầu trong dung dịch như sau: 


% ki: đầu trong dung dịch — 0o | 2ø | ?m — 
kg dung dịch bị giữ lạl/kg chất rắn không tan 058 | 066 | 070 — 


Bánh dầu ban đầu chứa 20% dầu và được trích còn 0,ỗ% đầu (trên 
căn bản không dung môi). Dung môi ban đầu không chứa dầu được sử 
dụng với tỉ lệ 1 &g hexan/kg bánh dâu. Dung dịch tháo khỏi bánh dầu 
nói chung là không chứa bánh đầu ngoại trừ trong bậc đầu tiên: dung 
địch đậm đặc chứa 10% chất rắn trong nhập liệu ban đầu dưới dạng 
huyển phù. Xác định số bậc trích ly cần thiết. 
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Giải: Các đối tuyến trong trường hợp này là thẳng đứng x = y'. Số liệu 
cân bằng được sắp xếp lại như sau: 


% dầu trong kg dung dịch bị giữ lại _ † 
dung địch kg chất rắn N 


_ 9 „Í_,....BM..— 





Căn bản tính: 1 šg bánh đầu ban đầu 
Bánh dầu: B = 0,8 kg chất rắn không tan; F' = 0,3 kg dâu; Nự„ = 


0,8/0,2 = 4,0 *g chất rắn/kg dâu; 3z = 1,0 phân k.! dâu (căn bản không 
chất rắn). 


Dung môi: FN,+\¡ = 1,0 kg hexan; *⁄N,+\¡ = 0 phân h.Ldâầu 

Chất rắn sau khi trích ly: 

kg dâu/kg chất rắn = 0,005/0,995 = 0,00503. 

Nội suy từ số liệu cân bằng W N, = 1,718 kg chất rắn/kg dụng dịch 
Lượng chất rắn không tan bị mất vào dung dịch = 0,8x 0,1 = 0,08 *g 


Lượng chất rắn còn lại sau khi trích = 0,8x 0,9 = 0,72 kg 
0,72 


=—._ =0,420 địch bị gi? lai 
N, “T718 0,420 kg dung dịch bị giữ lại 
Khối lượng dầu bị giữ lại trong chất rắn = 0,00503x0,72 = 0,00362 kg 


Khối lượng hexan bị giữ lại = 0,420 — 0,00862 = 0,416 kg. 


0,003 2 ° * , 
Ÿụ, = “an. = 0,0086 XưNG k.!. dâu trong chất lỏng bị giữ lại. 


Dung dịch: : 

Hexan = 1 — 0,416 = 0,584 kg; đầu = 0,2 — 0,00362 = 0,196kg, 

là = 0,584 + 0,196 = 0,780 kg dung dịch trong; 

+¡ = 0,196/0,780 = 0,252 phán b.! dâu trong dung dịch. 

ẲNn, = 0,08/0,780 = 0,1027 kự chất rắn không tan Íkg dung dịch. 

Đỗ thị cho quá trình được vẽ trên hình 11.16. Điểm #, biểu diễn pha 
lông có lẫn chất rắn nên nằm phía trên trục hoành tại Ñn,. Xác định điểm 
Âạ và số bậc trích như trên đổ thị. Số bậc trích giữa bốn và năm bậc. 
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N = kg chất rắn không tan'kg dung dịch 





0,24 0,28 0,32 
x;y = pkí dầu trong 
_— dung dịch 


| Hình 11.16: Lời giải cho 0í dụ 11.8 
BÀI TẬP 


11.1. Một loại quặng chứa 20% lưu huỳnh nguyên tố được trích ly bằng 
một loại dung môi trong đó hòa tan được lưu huỳnh đến nồng độ. 
10% khối lượng. Dung môi sẽ được bơm trở lại lớp quặng, sử dụng 
lượng dung môi bằng 1,ỗ kg dưng môi/kg quặng. Sau khi nồng độ 
lưu huỳnh trong dung môi không tăng nữa, dung dịch sẽ được 
tháo ra và thay bằng dung môi mới bằng l,ỗ kg dung môikg 
quặng ban đâu. hi tháo chất lỏng, chất rắn giữ lại chất lông với 
tỷ lệ 1/10 khối lượng chất rắn. Không xảy ra quá trình hấp phụ. 


a) Tính và vẽ số liệu cân bằng 


_b) Xác định lượng lưu huỳnh không trích được và nồng độ lưu 
huỳnh trong hỗn hợp lỏng. | Sài 
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11.2. Sulfat nhôm, Ala(SO¿)a, được sản xuất bằng cách cho acid 


11.3. 


sulfuric HaSOx tác dụng lên bauxit trong một hệ bình khuấy như 
hình 11.2a. 


AlaOa+HạSO, —> Ala(SO,)s+3HạO 
Nhập liệu gồm: 
1- 2B tấn bauxitíngày, chứa 50% AlzOs và phần còn lại không tan 
2- Dung dịch H;SOx có nông độ 60% HạSO¿. 


Giả sử phản ứng hoàn toàn. Dung dịch sản phẩm đậm đặc 322% 
AIla(SOx)s và lượng Als(SO/)s bị mất trong chất rắn sau khi rửa 
là tối đa 2% lượng Ala(SO¿)a tạo nên. Nước sạch được cho vào 
bình khuấy cuối cùng. Pha lỏng đi vào mỗi bình có 4 *g chất 
lỏngÍkg chất rắn. Tính số bậc trích ly cần thiết và lượng nước rửa 
cần dùng mỗi ngày. Chú ý đến lượng nước tạo thành do phản ứng 
và lượng nước có trong acid. 


Để sản xuất KNOa, cho KCI tác dụng với dung dịch đậm đặc, 
nóng NaNQa: 


KCI + NaNOs —+> KNOs + NaCl 


Do độ hòa tan tương đối thấp, một phần NaCÏ trầm hiện và 
được lọc ra. Thêm một ít nước vào nước qua lọc để ngăn ngừa 
NaCl trầm hiện thêm, hỗn hợp được làm nguội đến 20°C để 
EKNOa kết tính. Hỗn hợp huyển phù có: 100 kg KNOas trầm 
hiện và 239 &g đd có thành phần là 21,3% KNOs, 21,6% NaCl, 
và 57,1% nước. 

Huyền phù được đưa vào bình lắng thứ nhất trong hệ bốn bình 
hoạt động liên tục, trong đó cứ 100 kg tỉnh thể được rửa nghịch 
dòng với 7ð kg dung dịch bão hòa KNOa chứa 24%KNO¿ để loại 
Na©Cl khỏi các tỉnh thể KNOa. Tỉnh thể ra khỏi mỗi bình còn giữ 


25% chất lỏng và chất lỏng ra khỏi mỗi bình là chất lỏng trong. 
Trong mỗi hình chất rắn và chất lỏng đạt cân bằng và chất lỏng 


_ trong có cùng thành phần với chất lỏng bị giữ lại trong chất rắn. 
- Độ hòa tan của KNOs trong dung dịch NaCl (KNOa là pha rắn 


cân bằng) tại nhiệt độ cho trước ở bảng sau. 
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xAO | 0o | số | 1e | trẻ | 26 
| XKNG | 2o | 24 | Ze | mo | ma —_ 


a) Vẽ đường cân bằng [N = *šg KNOa/kg(NaCl+ H;O ) cho chất lỏng 
trong và tính thể ướt; x và y = kg NaCl/kg (NaCl+ HạO ) 
b) Tính tỷ lệ NaCl còn lại trên tỉnh thể khô 
11.4. Ethyl ether được dùng để trích một loại dầu bằng quá trình trích 
ly liên tục nhiều bậc nghịch dòng. Lượng dung dịch bị giữ lại 


trong chất rắn được xác định bằng thực nghiệm là hàm số theo 
thành `. của Ta dịch như sau. 


lạ đâulg dựng dịch y—— | 020 | nạo |o40 | 050 | 060 | n85 | 070 
kọ dung địch bị giữ lại/kg Chá 
te nmtelel=i=lelzl=leizi= 
Chất rắn chứa 25,7% khối lượng dầu. Nếu trích được 95% dầu 
trong chất rắn và dung dịch cuối cùng có nồng độ 70% khối 
lượng dầu. 
Tính: | e 
a) Khối lượng ether cần cho 1000 kg chết rắn ban đầu 


b) Số bậc trích lý thuyết 
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